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Nuestro mundo se enfrenta a un doble desafío: cómo satisfacer la creciente demanda 
de energía y al mismo tiempo reducir las emisiones de CO2. El consumo mundial de 
energía aumenta anualmente en torno a un 2% [1], impulsado por una economía global 
robusta y unas mayores necesidades de calefacción y refrigeración en algunas partes del 
mundo. Como resultado del mayor consumo de energía, las emisiones mundiales de 
dióxido de carbono aumentaron un 0,6% en 2019 respecto al año anterior [1] [2], lo que 
favorece un aumento de la concentración de este gas en la atmósfera (415,26 ppm en 
mayo de 2019) [3] (Figura 1). 
 
 
Figura 1. Concentración de CO2 en la atmósfera en mayo de 2019 [3] 
 
En 2015, 195 países firmaron el acuerdo climático de París que apunta a reducir el 
calentamiento global a 2°C o, en el mejor de los casos, a 1,5°C para el año 2030, es decir, 
se necesita capturar y almacenar una masa total acumulada de aproximadamente 12 
Giga-toneladas de CO2. Para conseguirlo, es necesario actuar desde varios puntos en 
paralelo, como puede ser el aumento de la eficiencia energética de todos los procesos 
ya implantados, la reducción del consumo de combustibles fósiles y el aumento del uso 
de energías renovables (EERR) o la captura del CO2 generado y su uso como materia 
prima en la industria química.  
En este sentido, la Unión Europea ya ha implantado algunas herramientas legislativas 
para fomentar la integración de las EERR en el sistema energético europeo. Entre ellas 
se encuentra el Renewable Energy Roadmap de la Comisión Europea, donde el objetivo 
propuesto es que en el año 2030 el 32% de la energía que consumimos debe provenir 
de EERR [4]. Para lograr este objetivo, es fundamental utilizar de forma eficiente tanto 
la energía eólica como la solar. Sin embargo, estas energías son fluctuantes e 
intermitentes, por lo que son incapaces por ellas mismas de proporcionar energía de 
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forma continua y estable. Debido a ello, es necesario disponer de un sistema de 
almacenamiento de energía a gran escala que aproveche los excedentes de energía 
renovable que no pueden ser alimentados a la red eléctrica y que compense sus 
fluctuaciones, utilizando dicha energía cuando sea requerida.  
Hoy en día, los principales sistemas de almacenamiento de energía (Figura 2) que se 
están desarrollando a gran escala son las centrales hidroeléctricas de bombeo, pero su 
capacidad y el potencial de expansión están estrictamente limitadas por factores 
geográficos y condiciones medioambientales. Similares a los anteriores, en cuanto a 
capacidad de almacenamiento, se encuentran los sistemas de aire comprimido, pero 
hasta ahora estos sistemas se hallan en fase de desarrollo. Por su parte, el 
almacenamiento electroquímico, como las baterías, suele utilizarse a una escala media 
y a corto plazo, con tiempo de descarga inferior a 24 horas, siendo su uso limitado por 
la baja densidad de potencia y energía y por su tiempo de vida útil, necesitando un 
mayor nivel de desarrollo para su implantación. 
 
 
Figura 2: Sistemas de almacenamiento de energía [5] 
 
Sin embargo, los vectores energéticos, entre los que se encuentran principalmente el 
hidrógeno, se presentan como una alternativa viable para el almacenamiento del 
excedente generado por las energías renovables, con gran capacidad de 
almacenamiento y elevados tiempos de descarga mediante su uso en celdas de 
combustible. La producción de hidrógeno a partir de fuentes de energía renovable 
puede ayudar a gestionar mejor estas plantas, con el objetivo de que puedan ser 
consideradas por el operador de la red como plantas “gestionables” al estilo de las de 
generación de energía convencionales. 
No obstante, el uso de hidrógeno actualmente lleva asociados varios problemas, como 
son la falta de infraestructura para su distribución y consumo, baja densidad 
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volumétrica, altos costes de almacenamiento y la falta de seguridad en su uso. En este 
contexto, la red de gas natural puede jugar una pieza clave hacia el desarrollo de la 
economía del hidrógeno, siendo una alternativa a los problemas de distribución y uso 
asociados al H2, mediante la transformación del hidrógeno en metano y la inyección 
directa de éste en la infraestructura ya existente de Gas Natural. La transformación del 
hidrógeno en metano se lleva a cabo mediante la reacción de Sabatier donde el H2 
reacciona con CO2 para obtener metano gas, también denominado Gas Natural Sintético 
(GNS). 
La transformación de la energía eléctrica en gas, ya sea hidrógeno o metano, para su 
almacenamiento y posterior uso es lo que se ha denominado como proceso “Power-to-
Gas” (PtG).  
La conversión de CO2 e H2 en metano, o reacción de Sabatier, resuelve, por lo tanto, dos 
desafíos simultáneamente: el almacenamiento de energía, mediante la producción de 
un combustible gaseoso (CH4) que se puede almacenar y transportar fácilmente por la 
red de gas natural existente, y la reducción de las emisiones de CO2 por la 
transformación directa de CO2 en gas GNS. El GNS puede ser inyectado y distribuido a 
través de la red de gas natural, ya que, como el gas natural convencional, está 
constituido principalmente por metano. 
El sistema "Power-to-Gas" (PtG) transforma la energía eléctrica en gas, ya sea hidrógeno 
o metano, para su posterior almacenamiento y uso en diferentes sectores [6]. Si además 
se utiliza la red de gas natural existente para su distribución, la energía eléctrica se 
puede “almacenar” a gran escala y puede ser vehiculizada a través de la red. La 
integración de EERR a través del sistema PtG y sus posibilidades de implementación de 
la tecnología se ilustran en la Figura 3. 
 
 
Figura 3. Concepto PtG 
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Para implementar el concepto de PtG son necesarios dos importantes fases. En la 
primera, el excedente eléctrico generado por las Energías Renovables (EERR) en las 
horas valle de demanda energética es utilizado en el proceso de electrolisis de agua para 
producir hidrógeno renovable (power-to-hydrogen). A continuación, el CO2 proveniente 
de una fuente emisora, como una planta de biogás o de un proceso de combustión, es 
combinado con el H2 para producir metano mediante la mencionada reacción de 
Sabatier. De esta forma, la tecnología de PtG provee un método para convertir y 
almacenar energía renovable en un vector que, además, consume CO2, promoviendo las 
soluciones de disminución de emisiones de CO2. 
Con la implementación de la tecnología PtG, el uso de los combustibles fósiles puede 
reducirse, proporcionando soluciones de energía más limpias. Además, el concepto de 
PtG puede extenderse a PtX obteniendo a partir de H2 y CO2 otros productos químicos 
como, por ejemplo, gas de síntesis [7], metanol [8], dimetiléter [9], etc. 
A pesar de su atractivo, la implementación de la reacción de Sabatier en el sistema PtG 
requiere de reactores que puedan operar eficientemente en diferentes escenarios de 
puestas en marcha y paradas frecuentes. Por otro lado, debido a la naturaleza 
exotérmica de la reacción de Sabatier, los reactores deben de tener una alta capacidad 
de transferencia de calor. Los reactores convencionales, basados principalmente en 
reactores de lecho fijo, tienen propiedades de transferencia de calor y masa que limitan 
la reacción de metanación bajo determinadas condiciones de proceso. Sin embargo, los 
reactores microestructurados pueden favorecer la transferencia de masa y energía y 
proporcionar una rápida puesta en marcha. Los reactores microestructurados están 
basados en tecnologías de intensificación de procesos que permiten favorecer la 
transferencia de masa y energía debido a su diseño. Por otro lado, los reactores 
estructurados son generalmente más compactos, con tiempos de arranque cortos y con 
un escalado más sencillo, ya que se realiza mediante réplicas de la unidad base. De 
acuerdo con K.P. Brooks y col. (2007) [10] los reactores micro/mili estructurados 
proporcionan beneficios como una mejor estabilidad del catalizador y un control preciso 
de la temperatura del reactor. Estas características, proporcionan a los reactores 
microestructurados mejores rendimientos para periodos largos [11]. Como resultado de 
su desarrollo no sólo mejoraría el proceso a estudio, sino que se podría aplicar a 
numerosas reacciones de características similares, generando un gran mercado en 
cuanto al diseño, construcción y aplicación de estos reactores. En este sentido, Tecnalia 
ha desarrollado un reactor miliestructurado cuya patente ya ha sido publicada (WO 2018 
024764 A1) [12]. Debido al diseño de este reactor se logra una intensificación del 
proceso al mejorar las propiedades de transferencia de materia y energía. 
La innovación de este trabajo es el desarrollo y validación de un modelo para la 
reacción de Sabatier aplicado al reactor de milicanales desarrollado en Tecnalia. 
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1.1 Motivación. 
La motivación de este trabajo es desarrollar un modelo de simulación del reactor de 
milicanales desarrollado en Tecnalia que ayude a definir los parámetros óptimos de 
operación para la producción de metano a partir de CO2 sin necesidad de realizar la 
experimentación correspondiente. Como se ha visto, esta síntesis posee gran interés, 
tanto desde el punto de vista energético, al generar un gas ampliamente utilizado (CH4), 
como desde el punto de vista medioambiental, al valorizar CO2 y, por lo tanto, reducir 
su concentración en la atmósfera. 
El uso del milireactor de Tecnalia intensifica el proceso, aumentando el rendimiento de 
la reacción a menores temperaturas en comparación con los reactores convencionales. 
Además, la gestión del calor en el reactor desarrollado es óptima, lo que hace que no se 
generen puntos calientes en el lecho catalítico y, por lo tanto, se evita su desactivación 
y/o la formación de coque.  
El objetivo de este trabajo es proporcionar un conocimiento adecuado de diferentes 
aspectos relacionados con la ingeniería de reactores y la síntesis química aplicados al 
milireactor desarrollado. Gracias a este trabajo de investigación se comprobarán las 
mejoras que el reactor desarrollado ofrece frente a un reactor convencional de lecho 
fijo y se identificarán los parámetros de operación óptimos para obtener un GNS, a partir 
de CO2 e H2 y en una sola etapa, con calidad suficiente para ser inyectado en la red de 
GN existente. 
1.2 Objetivos. 
Una vez establecida la importancia de valorizar el CO2 y de las ventajas que los reactores 
estructurados ofrecen, el objetivo de esta investigación se centra en el modelado de un 
reactor miliestructurado para la reacción de metanación de CO2. Gracias al modelado a 
desarrollar, se podrá simular el comportamiento del reactor y fijar las condiciones de 
reacción óptimas para que el gas obtenido tenga calidad suficiente para que pueda ser 
alimentado directamente a la red de gas natural existente. Estas condiciones de reacción 
serán comprobadas experimentalmente para verificar los datos proporcionados por el 
simulador. Por último, se evaluarán los parámetros de diseño del reactor a partir de la 
información obtenida por el software de simulación (formación de puntos calientes, 
pérdida de carga, perfil de concentración, etc.)  
Adicionalmente, y con el objetivo de conocer las mejoras que ofrece el uso del reactor 
de milicanales en el rendimiento de reacción, se realizará un estudio comparativo con 
un reactor de lecho fijo convencional.  
Es importante destacar que el objetivo de este trabajo no es desarrollar un catalizador 
lo más eficiente posible para la reacción, por lo que para la realización del apartado 
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experimental se preparará un catalizador base que será común en todos los ensayos que 
se llevarán a cabo. 
Para lograr el objetivo marcado, se desarrollarán los siguientes objetivos parciales: 
 
- Validación de un modelo para la generación de metano mediante el empleo del 
software COMSOL. 
 
o Establecimiento de la ecuación cinética de la reacción. 
o Observar cómo influyen los diferentes parámetros en la conversión del CO2 a 
metano. 
o Comparar los resultados experimentales y los obtenidos del simulador, hasta 
validación del modelo. 
 
- Estudiar con el modelado desarrollado las condiciones de reacción óptimas para que 
el gas obtenido tenga calidad suficiente para que pueda ser alimentado directamente 
a la red de gas natural existente. 
 
o Observar cómo influyen las variables de operación, tales como presión, 
temperatura y velocidad espacial sobre la conversión de CO2 a metano. 
o Observar cómo varía la concentración de los gases a lo largo del reactor a 
diferentes condiciones de operación. 
 
- Diseñar y construir un reactor de milicanales. 
 
o Definir las dimensiones de cada unidad básica (monocanal) que favorezcan la 
transferencia de materia y energía evitando pérdidas de carga. 
o Definir el método de construcción que satisfaga las características de diseño. 
 
- Realizar ensayos de metanación de CO2 en reactores de lecho fijo y en reactor de 
milicanales. 
 
o Preparar un catalizador para la experimentación. 
o Observar cómo influyen las variables de operación, tales como presión, 
temperatura y velocidad espacial sobre la conversión de CO2 a metano en ambos 
reactores. 
o Comparar los resultados obtenidos de la reacción de metanación de CO2 en lecho 
fijo y en reactor de milicanales. 
 
- Generar conocimiento detallado de estos reactores catalíticos para establecer los 
desarrollos futuros de esta línea de investigación. 




Para conseguir los objetivos marcados, en el Capítulo 1 se realiza una introducción sobre 
el marco contextual del presente trabajo y su motivación. 
A continuación, el Capítulo 2 analiza el estado del arte de todos los aspectos 
relacionados con la reacción de Sabatier: termodinámica, mecanismo, catalizadores, 
reactores y modelado utilizados en la reacción. Asimismo, se describe y se analizan las 
ventajas y limitaciones de los reactores de micro o milicanales. 
El Capítulo 3 expone la parte experimental del presente trabajo. En él se enumeran los 
equipos y materiales utilizados, tanto para la preparación y caracterización del 
catalizador como para la realización de los ensayos, se describen los pasos llevados a 
cabo para el diseño y fabricación del reactor de milicanales y se detalla el procedimiento 
para la definición del modelado del reactor de milicanales para su aplicación en la 
reacción de metanación a partir de CO2. 
El Capítulo 4 está dedicado a mostrar y evaluar los resultados obtenidos tanto de la parte 
experimental como del modelado. En este apartado se describen los resultados 
obtenidos de los ensayos realizados en el laboratorio para diferentes condiciones de 
proceso, tanto para el reactor de lecho fijo como para el reactor monocanal, y los 
resultados generados por el modelado descrito en el Capítulo 3. Además, se hacen dos 
comparaciones: una entre los resultados obtenidos en el reactor de lecho fijo y en el 
monocanal, y otra comparación entre los resultados experimentales y los del modelado. 
Por último, en base a los resultados ofrecidos por el modelo desarrollado, se definen las 
mejores condiciones de operación del reactor de milicanales para obtener un GNS a 
partir de H2 y CO2 con calidad suficiente para ser directamente inyectable a la red de GN. 
En el Capítulo 5 se hace una breve descripción sobre un caso de éxito en el escalado y 
aplicación del reactor de milicanales en la metanación de biogás limpio para la obtención 
directa de GNS. 
El Capítulo 6 está reservado para enumerar las principales conclusiones del trabajo 
realizado y, por último, el Capítulo 7 está reservado para listar la bibliografía utilizada en 
este trabajo. 
Como complemento, se incluyen 5 Anexos. El Anexo 1 recoge todos los pasos llevados a 
cabo en Comsol Multiphysics® para modelar el reactor de aplicado a la reacción de 
metanación de CO2. El Anexo 2 ofrece los resultados obtenidos en todos los puntos de 
muestreo en los ensayos realizados. El Anexo 3 es una recopilación de la portada de los 
artículos y de la patente publicada relacionados con el presente trabajo. El Anexo 4 
recoge las ponencias y asistencias a congresos o jornadas que he realizado durante este 
trabajo. Y, para finalizar, el Anexo 5 muestra un extracto de mi CV.  



















2 ESTADO DEL ARTE. 
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En este apartado se realizará una revisión del estado del arte de los aspectos 
relacionados con el presente trabajo de investigación: 
- Reacción de Sabatier: termodinámica, mecanismo, catalizadores y reactores 
utilizados 
- Modelado del reactor y simulación 
- Reactores micro/miliestructurados 
El objetivo es conocer qué líneas de investigación se están llevando a cabo actualmente 
en los aspectos mencionados y cuáles son las problemáticas asociadas, para poder 
plantear mejoras o soluciones viables y que puedan ser llevadas a la industria. 
El proceso objeto de desarrollo en este trabajo se basa en el modelado y 
experimentación de un reactor para la producción de metano a partir de hidrógeno y 
CO2, así como la intensificación del proceso (reactor de milicanales), de manera que se 
disponga de gas natural sintético (GNS) que pueda ser inyectado directamente en la 
infraestructura existente de gas natural y que pueda ser distribuido de manera eficiente 
a los diferentes puntos de consumo. La posibilidad de obtener GNS de forma sostenible 
e ilimitada utilizando CO2, cerraría un ciclo desde el punto de vista energético y 
medioambiental, y ofrecería grandes posibilidades desde el punto de vista de mercado, 
además de que se podría seguir utilizando las actuales vías de transporte del gas natural 
(Figura 4). 
 
Figura 4. Obtención y uso de metano a través del CO2 
 
2.1 Reacción de metanación o de Sabatier. 
 
La reacción de metanación o de Sabatier es un proceso disponible a nivel industrial, 
aplicado en la purificación de bajas concentraciones de CO/CO2 [13] con corrientes ricas 
en hidrógeno para la producción de amoniaco, donde se produce la conversión selectiva 
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CO + 3H2 ↔ CH4 + H2O (1) 
La reacción de metanación de CO2 es una reacción reversible, catalítica y exotérmica que 
se lleva a cabo entre 250-450°C y entre 1-30 bar (2). Los catalizadores más utilizados son 
catalizadores de Ni ó Ru soportados sobre alúmina o ceria [14], logrando rendimientos 
de conversión cercanos al termodinámico. 
 
CO2 + 4H2 ↔ CH4 + 2H2O (g)  ΔHR = -165,1 kJ/mol (298 K)  (2) 
 
Aunque el primer estudio catalítico de la reacción de metanación se publicó en 1902 por 
Sabatier y Senderens [15], su uso comenzó a ganar interés en la década de 1970, cuando 
Lunde y Kester, (1974) [16] la implementaron con éxito a escala de laboratorio. Desde 
entonces, este proceso se ha utilizado con el objetivo de producir combustible sintético, 
como método para lograr el almacenamiento de energía renovable a través de 
aplicaciones PtG, y en aplicaciones espaciales para reutilizar atmósferas confinadas. 
 
2.1.1 Termodinámica de la reacción. 
La reacción de metanación o de hidrogenación de CO2 es exotérmica y 
termodinámicamente favorable a temperatura ambiente con una entalpía de ΔH298K = 
−165,1 kJ/mol y una energía libre de Gibbs de ΔG298K = −113,59 kJ/mol. 
 
CO2 + 4H2   ↔  CH4 + 2H2O 
 
Según el principio de Le Chatelier y con el fin de favorecer la producción de metano, la 
reacción de Sabatier debe de llevarse a cabo a baja temperatura y alta presión. Sin 
embargo, a baja temperatura la reacción no es cinéticamente favorable, debido a que la 
reducción del carbono completamente oxidado (+4) a metano (−4) es una reacción que 
involucra a ocho electrones. En consecuencia, la barrera cinética es alta por lo que 
requiere el uso de un catalizador para poder llevarse a cabo. Por otro lado, el catalizador 
debe proporcionar una alta estabilidad térmica, así como una buena resistencia a la 
formación de coque. 
El equilibrio termodinámico de esta reacción, a diferentes presiones y temperaturas, se 
puede observar en la Figura 5: 
 




Figura 5. Equilibrio termodinámico de a) conversión de CO2 y b) selectividad a metano 
a diferentes presiones y temperaturas según Gao y col., 2012 [17] 
 
Como se puede observar en la Figura 5, el equilibrio termodinámico se ve favorecido a 
temperaturas superiores a 200°C y altas presiones. 
Por otro lado, la energía libre de Gibbs aumenta rápidamente con la temperatura y, 
sobre los 500°C, se vuelve positiva, haciendo espontánea la reacción opuesta a la 
metanación, es decir, el reformado de metano. Este efecto hace que a 500°C la 
conversión de CO2 disminuya y aumente la formación de CO. Como se puede observar 
en la Figura 6, por encima de 500°C, la selectividad a CO aumenta significativamente en 
decremento del CH4 debido a que se favorece la reacción de desplazamiento del agua 
inversa.  
Como consecuencia, es necesario trabajar entre 200-400°C para obtener una alta 
conversión de CO2 y alta selectividad a la formación de CH4. 
 
 
Figura 6. Fracciones de productos en la metanación de CO2 en el equilibrio a 1 atm 
(Fuente: Gao y col., 2012) [17] 
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Por otro lado, debido a la exotermicidad de la reacción, el calor producido debe de ser 
eliminado continuamente para evitar la desactivación del catalizador y la pérdida tanto 
de la actividad catalítica como de la selectividad. Por ello, a mayor concentración de CO2 
reaccionado, mayor será el calor liberado por la reacción, lo cual es importante a la hora 
del diseño del sistema de reacción (1 L de CO2 convertido genera 1,33 kcal). 
 
Por lo tanto, las principales características de esta reacción son: 
- es necesario utilizar un catalizador, ya que la reducción del CO2 cuenta con fuertes 
limitaciones cinéticas, 
- es exotérmica, debido a lo cual por cada 1 Nm3 de metano sintético producido por 
hora, se emite 1,7 kW de calor [18], por lo que es necesario eliminar el calor generado 
para evitar la formación de puntos calientes, 
- es necesario un buen control de la temperatura del proceso, ya que la temperatura 
máxima de reacción no puede superar los 400°C, para evitar la formación de CO, pero 
no puede ser inferior a 200°C por la limitación cinética que posee. 
 
2.1.2 Mecanismo de reacción. 
 
En las últimas décadas, comprender el mecanismo de la reacción de metanación de CO2 
ha representado un desafío significativo debido a su dependencia de la naturaleza del 
catalizador utilizado y de las condiciones de reacción.  
En general, existen muchos factores a considerar cuando se pretende comprender el 
mecanismo de la reacción de Sabatier. Las condiciones de reacción, el metal activo y la 
carga de catalizador utilizada, el soporte catalítico y el método de preparación del 
catalizador pueden contribuir a que se lleve a cabo un determinado mecanismo de 
reacción. 
En la bibliografía se proponen fundamentalmente dos mecanismos de reacción para 
describir la reacción de Sabatier (Figura 7).  
El primer mecanismo supone la hidrogenación directa del CO2 a metano, sin la formación 
de CO como paso intermedio, (Ruta 1) apareciendo especies carbonatadas en la 
superficie del catalizador [19] [20]. El segundo mecanismo (Ruta 2), propone la 
disociación del CO2 a CO antes de la metanación para, seguidamente, convertir el CO en 
metano al reaccionar con H2 [17] [21] [22] [23]. Se sugiere además que este segundo 
mecanismo es completado por dos mecanismos adicionales. El primero apoya la 
formación de formiato (CHOO−) como fase intermedia, para luego descomponerlo en 
CO, y, el segundo, apunta a la disociación de CO2 en especies adsorbidas de CO y O sin 
formación de formiato [24]. En ambos mecanismos, el intermedio formado es el CO 
adsorbido y la única diferencia es la forma en la que se forma este intermedio. 
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Figura 7. Mecanismo de reacción de la metanación de CO2. Adaptado de I. Fechete y 
J.C. Vedrine, 2015. [19] 
 
Con todo ello, se puede afirmar que no se ha alcanzado un consenso en la comunidad 
científica respecto al mecanismo de reacción en la hidrogenación del CO2 a metano [25]. 
 
2.1.3 Catalizadores utilizados. 
 
Como se ha indicado, la reacción de CO2 con H2 para generar CH4 presenta fuertes 
limitaciones cinéticas, ya que la reducción del átomo de carbono a CH4 es un proceso 
que involucra 8 electrones, por lo que se hace necesaria la utilización de un catalizador 
que permita alcanzar selectividades y velocidades de reacción aceptables. 
La actividad de los catalizadores de metanación está relacionada con la cantidad de 
metal presente en la superficie, así como con la dispersión metálica. La selección y 
concentración del elemento activo en los catalizadores de metanación vienen 
determinadas por la concentración de óxido de carbono a reaccionar y por el grado de 
conversión exigido. Además, la actividad de un sistema catalítico está influenciada por 
el material de soporte. Seleccionar el material adecuado es, por lo tanto, un factor 
importante para lograr una metanación eficiente. El tipo de soporte usado en los 
catalizadores de metanación tiene un importante papel en el comportamiento de los 
catalizadores ya que afecta a las interacciones fase activa-soporte, a la dispersión de las 
fases activas y por consiguiente afecta a la actividad, selectividad y estabilidad de los 
catalizadores. 
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Uno de los primeros estudios más completos sobre catalizadores para metanación de 
CO2 se realizó por Lunde y Kester (1974) [16] que investigaron el rendimiento de la 
reacción con un catalizador de 0,5% en peso de Ru sobre Al2O3. Para ello utilizaron un 
reactor de lecho fijo, logrando una conversión del CO2 del 85% a unos 370°C. En este 
estudio también se realizó el análisis termodinámico y cinético de cuatro catalizadores 
basados en Ru y Ni ensayados a diferentes condiciones de presión y temperatura. 
Desde entonces, el número de estudios catalíticos en la reacción de metanación de CO2 
ha sido muy extenso. Los metales más utilizados se basan en sistemas de Ni 
(principalmente), Ru, Rh o Pd [24] [25] [26] [27] [28] como fases activas soportados 
sobre óxidos porosos, habiendo catalizadores disponibles comercialmente fabricados 
por BASF, Haldor-Topose, Clariant, Unicat o Johnson Matthey [29] [30] [31]. En el estudio 
realizado por M. Younas y col. (2016) [24] se definió el orden de actividad y selectividad 
a CH4 para varios metales en la metanación de CO2, obteniendo los siguientes 
resultados: 
Actividad: Ru > Rh > Ni > Fe > Co > Os > Pt > Ir > Mo > Pd > Ag > Au 
Selectividad a CH4: Pd > Pt > Ir > Ni > Rh > Co > Fe > Ru > Mo > Ag > Au 
Como se puede ver, el Ru, Rh y Ni logran alta actividad. Sin embargo, el Pd presenta la 
mayor selectividad hacia metano. Sin embargo, los catalizadores basados en Ni son los 
más utilizados en esta reacción, ya que presentan una buena actividad catalítica, 
estabilidad y un menor coste frente a las otras alternativas, como el Ru o el Pd [32], 
siendo el Ru el segundo metal activo más utilizado. La concentración de níquel en los 
sistemas comerciales varía entre el 10 y el 40% en peso, mientras que en los basados en 
Ru la concentración se encuentra en el entorno del 0,5-5% en peso, obteniendo una 
conversión cercana a la termodinámica. Así, Lim y col. (2016) [33] ensayaron un 
catalizador de 12% en peso de Ni sobre Al2O3 en un reactor discontinuo. A 190°C y unos 
12 bar de presión se logró una conversión de CO2 de aproximadamente el 98%. Por otro 
lado, Türsk y col. (2017) [34] ensayaron catalizadores de Ni, Ru y NiRu sobre un reactor 
en discontinuo, alcanzando conversiones de CO2 del 96,8% y selectividad a metano del 
99,9% a 10 bar y 325°C. En cuanto a la realización de la reacción a presión atmosférica, 
Garbarino y col. (2015) [35] evaluaron dos catalizadores utilizando Al2O3 como soporte, 
uno del 3% en peso de Ru y el otro de un 20% en peso de Ni. A 350°C y a una velocidad 
espacial de 55 000 h-1, el catalizador de Ru mostró una conversión del CO2 del 86% y el 
catalizador de Ni del 59%. Sin embargo, el catalizador de Ni operó mejor a 450°C (79% 
frente a 76% de conversión de CO2). 
Aunque el contenido de Ni habitual en el catalizador no supera el 40%, a nivel de 
laboratorio también se han ensayado catalizadores de hasta un 70% de Ni con buenos 
resultados a bajas presiones. Así, Abelló y col. (2013) [36] prepararon un catalizador de 
alúmina con alta carga de níquel (70% en peso) y lo ensayaron a diferentes condiciones 
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de presión y temperatura, obteniendo resultados del 99% de conversión de CO2 y 99,7% 
selectividad a metano a 350°C y 10 bar.  
Por otro lado, en numerosas publicaciones se ha estudiado también la influencia del 
soporte en la actividad catalítica de la reacción, siendo, la alúmina en fase gamma (ɣ-
Al2O3) el soporte más utilizado debido a su elevada área superficial, a su estructura 
porosa, a sus conocidas propiedades ácido-base superficiales y a su precio relativamente 
bajo [10] [15]. Pero también se han estudiado otros soportes del tipo CeO2, TiO2, ZrO2, 
La2O3 o SiO2 [37]. En la investigación de Sciré y col. (1998) [38] se estudió la influencia 
de los soportes de SiO2 y de la zeolita H-ZSM-5 en un catalizador de Ru para la 
metanación de CO2. El catalizador Ru/ZSM-5 presentó mayor selectividad en la 
formación de metano que el Ru/SiO2 a presión atmosférica y 400°C, formándose CO 
como producto secundario. La conversión alcanzada de CO2 se acercó al 100%. 
Además, la estabilidad es otro de los aspectos que deben cumplir los catalizadores de 
metanación. Los catalizadores de metanación pueden desactivarse por sinterización 
térmica, envenenamiento por impurezas (principalmente azufre) o por formación de 
carbón en su superficie [39]. Es por ello que, el catalizador se suele dopar con otro 
elemento (Mg, Zr, La) que evita la desactivación de los sitios activos del catalizador y 
ofrece mejoras en la selectividad [38] [26] [40]. Por otro lado, Rönsch y col. (2016) [18] 
demostraron que los catalizadores de Ni soportados sobre Al2O3 y con MgO como 
promotor mostraron excelente actividad debido a mejoras en la dispersión y estabilidad 
térmica de las partículas de níquel. Por último, Alarcón y col. (2019) [25] prepararon un 
catalizador de 25% en peso de Ni como fase activa, 20% en peso de CeO2 como promotor 
y 55% en peso de Al2O3 como soporte. La mayor actividad catalítica, medida en reactor 
de lecho fijo, se consiguió a 300°C, 5 bar y 36.000h-1 y fue un poco superior al 90%. El 
catalizador presentó gran estabilidad durante 120 horas. 
En la Tabla 1 se muestra un resumen de los sistemas catalíticos y de las conversiones de 
CO2 alcanzadas en la bibliografía consultada para la reacción de metanación.  
 









CO2 alcanzada, % 
Referencia 
0,5Ru/Al2O3 370°C Lecho fijo 85 






Lecho fijo 100% 
Sciré y col., 
1998 
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12%Ni/Al2O3 190°C, 12 bar Discontinuo 
Cercana a la 
temrodinámica 
Lim y col., 2016 
70% Ni/Al2O3 350°C, 10 bar Lecho fijo 99% 
Abelló y col. 
2013 
Ni 400°C, 20 bar Lecho fijo 70 
















Ni, Ru, NiRu 325°C, 10 bar Discontinuo 96,8 




300°C, 5 bar Lecho fijo 90 
Alarcón y col., 
2019 
 
En resumen, los catalizadores de Ni son activos en la reacción de metanación de CO2 en 
el intervalo de temperaturas comprendido entre 250 y 430°C. Los catalizadores de Ru 
suelen poseer mayor actividad intrínseca por unidad de masa y mayor actividad a menor 
temperatura de operación, llegando a ser activos a temperaturas inferiores a 200°C, 
pero como inconveniente presentan su mayor coste. Aunque en general se reconoce 
que los catalizadores de Ru soportados obtienen mayores conversiones de CO2 [15] [41], 
el catalizador base níquel es el más utilizado debido a la buena relación entre la 
conversión de CO2 alcanzada y su coste [20] [24] [38]. 
 
Como se ha visto, existe un gran campo de investigación para la mejora de las 
propiedades de los catalizadores con el fin de aumentar su rendimiento y resistencia a 
la desactivación. El sistema catalítico más utilizado para la reacción de metanación de 
CO2 es el de 20-25% de Ni sobre ɣ-Al2O3. Las condiciones de reacción suelen comprender 
temperaturas entre 200 y 400°C y presiones entre la atmosférica y 30 bar. 
 
2.1.4 Reactores utilizados en la metanación de CO2. 
Además del catalizador, el reactor utilizado en la reacción de metanación juega un papel 
fundamental. Como se ha comentado, al tratarse de una reacción exotérmica, la 
eliminación de calor debe de realizarse de forma continua, siendo necesario el diseño 
de un sistema de reacción donde se favorezca el contacto gas-sólido (CO2 – catalizador) 
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y la transferencia de calor. El aumento de la temperatura conduce a puntos calientes 
que pueden dañar el catalizador a través de la sinterización. Además, a temperaturas 
superiores a 500°C se favorecen las reacciones secundarias de formación de coque, el 
cual puede depositarse en el catalizador desactivándolo y una pérdida de la selectividad. 
Por lo tanto, el principal factor a considerar es la capacidad del reactor para controlar 
y/o eliminar el calor generado y evitar la desactivación del catalizador. Con el objetivo 
de minimizar los gradientes de temperatura y la formación de puntos calientes en el 
lecho catalítico, el sistema de reacción tiene que ser capaz de transferir el calor de forma 
efectiva, bien aumentando el área de transferencia de energía del reactor o disponiendo 
de varios reactores en serie con enfriamiento intermedio. 
El proceso de metanación de CO2 ha sido desarrollado comercialmente por Lurgi, 
Tremp™, Conoco/BGC, HICOM, Linde, RMP e ICI/Koppers utilizando reactores de lecho 
fijo o fluidizado con refrigeración externa de la corriente gaseosa y, aunque alguno de 
estos procesos está implantado a nivel industrial, existen ciertas dificultades en cuanto 
a la eficiencia del proceso y la eliminación de calor [40] [41] [42]. Es por ello que, en los 
últimos años se han desarrollado otro tipo de reactores, como los de tipo ‘slurry’ o 
microestructurados. En la Figura 8 se indica una clasificación de los reactores que se 
pueden utilizar en la metanación catalítica de CO2. 
 
 
Figura 8. Clasificación de los reactores de metanación catalítica. 
 
Los reactores con mayor implantación para la obtención de metano a partir de la 
hidrogenación de CO2 son los reactores de lecho fijo y de lecho fluidizado. Las mayores 
diferencias entre estos reactores son la forma de realizar el control de la temperatura, 
la evacuación del calor generado y las condiciones de operación, siendo lo habitual que 
el lecho fijo siga un régimen adiabático y el fluidizado uno isotermo. Para el proceso 
adiabático, se alcanzan temperaturas de hasta 700ᵒC [42], mientras que en el isotermo 
se realiza a unos 300ᵒC. Menores temperaturas de reacción son favorables desde un 
punto de vista termodinámico, pero, sin embargo, limitan la actividad del catalizador.  
La principal ventaja de un reactor de lecho fijo es que su construcción y mantenimiento 
es más sencillo que el fluidizado. Mientras que la principal ventaja del reactor fluidizado 
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es su buena transferencia de calor, siendo su desventaja principal la posible atricción del 
catalizador [43] [44] (Tabla 2). 
 
Tabla 2: Condiciones de operación para reactores de metanación. 
 
Proceso Adiabático Isotermo 
Reactor Lecho fijo 
Lecho fijo o fluidizado con 
intercambiadores de calor 
Temperatura, ᵒC 240-600 300 
Presión, bar 20-50 1-20 
Ventajas Construcción simple 
Buena transferencia de 
calor 
Desventajas 




a) Reactor de lecho fijo 
En los reactores de lecho fijo la eliminación del calor generado en la reacción se puede 
llevar a cabo de dos formas: mediante refrigeración externa (reactores adiabáticos), o 
mediante refrigeración interna en el propio reactor (reactores isotermos) [43]. 
En los reactores de lecho fijo adiabáticos se suele disponer de 2 a 5 reactores en serie 
con intercambio de calor entre ellos y, algunas veces, con recirculación del gas. En el 
primer reactor, la concentración de reactivos es la mayor de todo el proceso, lo que 
genera una alta temperatura en el reactor. La concentración de CO2 e H2 disminuye en 
cada etapa, mientras que el contenido de metano aumenta. Antes de alimentar el gas al 
siguiente reactor, éste debe de ser enfriado y, por lo tanto, se condensa el agua que se 
ha formado durante la reacción. El propósito de enfriar el gas es disminuir la 
temperatura de entrada al segundo reactor para favorecer termodinámicamente la 
formación de metano. Este proceso se repite, hasta que el gas resultante del último 
reactor tiene un alto contenido en metano. El calor que se elimina del gas producido del 
último reactor se aprovecha para precalentar el gas que se alimenta al primer reactor.  
En la Figura 9 se puede ver un esquema de reactores adiabáticos en serie.  
 
Figura 9: reactores adiabáticos en serie [43] 




El reactor de lecho fijo isotermo presenta un perfil de temperatura constante durante la 
reacción, ya que la refrigeración se produce en el propio lecho catalítico. Debido a ello, 
la reacción de Sabatier está favorecida para la formación de metano. Existen diferentes 
tipos de reactores isotermos, siendo el más común el reactor empacado donde el líquido 
refrigerante circula a través de tubos situados dentro del reactor [43]. Estos tubos 
pueden ser helicoidales o rectos, tal y como se puede apreciar en la Figura 10 y 11. 
 
 
Figura 10. Reactor isotermo con refrigeración helicoidal [43¡Error! Marcador no definido.] 
 
 
Figura 11. Reactor isotermo con refrigeración vertical [43] 
 
Las características del lecho fijo en la reacción de metanación son las siguientes: 
• permite alta carga de catalizador por unidad de volumen 
• presenta alta conversión 
• no hay problemas de atrición  
• existen perfiles de temperatura radial y axial debido a que la transmisión de calor 
no es buena, lo que puede llevar a la generación de puntos calientes [45] 
• muestra un perfil de concentración a lo largo del reactor 
• puede haber problemas de pérdida de carga 




Entre los desarrollos llevados a cabo en lecho fijo para la reacción de metanación, caben 




En el año 1960-1970, Lurgi desarrolló una unidad de metanación incluyendo dos 
reactores de lecho fijo adiabáticos en serie con recirculación y eliminación de calor entre 
reactores a partir de carbón. El primer reactor funciona a una temperatura de 300ᵒC y 
el segundo a 260ᵒC. Lurgi y Sasol diseñaron y construyeron una planta piloto en 
Sasolburg (Sudáfrica) y otra planta piloto en Austria, esta última construida por Lurgi y 
El Paso Natural Gas a partir de gas de síntesis proveniente de nafta. Con los resultados 
obtenidos por Lurgi y Sasol, se encargó la primera y única planta comercial para la 
obtención de gas natural sintético a partir de carbón (Great Plains, Synfuels Plant) en 
North Dakota USA con una capacidad de 4.800.000 m3/día de GNS [41]. Esta tecnología 
está disponible a nivel comercial [18]. 
 
Proceso Tremp™ 
El proceso Tremp™ (Topsoe’s Recycle Energy-efficient Methanation Process) fue 
desarrollado por Haldor Topsoe y utiliza una mezcla de CO y CO2 como gas a hidrogenar. 
Puede operar a una temperatura entre 250 y 700ᵒC y recupera el calor en forma de 
vapor a alta presión mediante reactores en lecho fijo adiabáticos dispuestos en serie. El 
contenido en metano tras los tres reactores es del 96-98%. Gracias al catalizador de 
metanación MCR-2X, el proceso Tremp™ puede operar a alta temperatura, unos 700°C, 
favoreciendo la recuperación del calor de reacción en forma de vapor sobrecalentado a 
alta presión. Este vapor es utilizado en turbinas. El proceso ha sido demostrado a escala 
semi comercial en la planta de GoBiGas [41].  
 
Proceso Hicom 
La British Gas Corporation y Conoco desarrollaron el proceso HICOM, donde se 
combinan las reacciones shift y de metanación. Previo a su alimentación, el gas es 
calentado y saturado con agua caliente para, a continuación, pasar a través de una serie 
de tres reactores de lecho fijo. La temperatura es controlada mediante la recirculación 
del gas enfriado. Para evitar la formación de carbón, se hace pasar vapor de agua por el 
reactor. El calor se elimina generando vapor a alta presión. Esta tecnología la 
comercializa actualmente Johnson Matthey [41]. 
 
 




En los años 70, Linde AG (Alemania) desarrolló un reactor isotermo de lecho fijo con 
eliminación de calor indirecta. En este reactor, los haces de tubos de refrigeración están 
introducidos en el lecho del catalizador, por lo que el reactor es capaz de producir vapor 
de las reacciones exotérmicas y una parte de este vapor puede ser añadido al gas de 
alimentación para minimizar el riesgo de deposición de carbono. Este reactor no está 
disponible comercialmente para la metanación, pero su desarrollo se ha aplicado a la 
síntesis de metanol [41]. 
 
Proceso ZSW 
Desarrollado en el Zentrum für Sonnenenergie- und Wasserstoff-Forschung (ZSW), la 
planta de demostración consiste en un electrolizador alcalino de alta presión de 250 
kWel, una unidad de metanación y un sistema de control de proceso que garantiza un 
funcionamiento óptimo. Esta planta entró en funcionamiento a finales de 2012. El 
reactor está compuesto por múltiples tubos que contienen el material catalítico basado 
en Ni. Los tubos están refrigerados externamente por sales fundidas, lo que hace que la 
construcción del reactor sea compleja, pero evita la formación de puntos calientes [40] 
[45].  
La tecnología se amplió con éxito y, con el apoyo financiero de Audi AG, se construyó 
una primera planta de tamaño comercial denominada ETOGAS o Audi e-gas. Esta planta 
convierte 6 MWel provenientes de fuentes de energía renovable en metano utilizando 
el CO2 de una planta de biogás. El CO2 se separa del biogás por medio de un depurador 
de aminas ya existente. La eficiencia energética global del proceso es de entre 45-56% 
[40]. El reactor que constituye la planta está basado en el diseño inicial de ZSW y consta 
de un haz de platos isotermos que contienen el catalizador. Las placas están introducidas 
en sales fundidas para la correcta gestión térmica de la reacción [40]. La planta de 6 MW 
está constituida por tres unidades de 2 MW cada una. El reactor de metanación (Figura 
12) tiene una capacidad de producción de 300 Nm3/h de metano, con una pureza del 
96%. Para mayores capacidades, se duplican el número de reactores [46]. 
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Figura 12. Interior del reactor de metanación de Etogas [46]. 
 
 
b) Reactor de lecho fluidizado 
Los reactores de lecho fluidizado no se aplican con frecuencia en procesos catalíticos 
debido a su complejidad hidrodinámica y la necesidad de disponer de un material 
catalítico mecánicamente resistente para limitar la pérdida de catalizador por desgaste 
[13] [47]. 
La principal ventaja que presenta la utilización del lecho fluidizado en la reacción de 
metanación es lograr una alta transferencia de calor alcanzando prácticamente el 
régimen isotermo [13] [44], lo que facilita el control de temperatura del proceso. Pero, 
por el contrario, se logra una menor conversión y selectividad que el lecho fijo, debido 
a que el contacto gas-sólido es menor [44]. 
Entre las características de la utilización de un reactor de lecho fluidizado para la 
reacción de metanación están las siguientes: 
• alta transmisión de calor y temperatura uniforme, permitiendo que se propicien 
condiciones isotermas 
• facilidad para renovar el catalizador 
• menor conversión y selectividad que en el lecho fijo, debido a que el contacto gas-
sólido es menor 
• puede haber atrición del catalizador. 
 
Se han realizado varios proyectos de metanación de CO2 con reactores de lecho 
fluidizado, siendo el más destacable el proceso Bi-Gas. 
El proceso Bi-Gas data del año 1963 y fue realizado por Bituminous Coal Research Inc. 
(EEUU) para producir GNS a partir de carbón. El reactor en lecho fluidizado tiene dos 
intercambiadores de calor en el propio reactor. Se realizaron ensayos experimentales 
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durante 2.200 horas obteniendo conversiones entre un 70 y un 95%. Tras su publicación 
en 1979, no se han encontrado más informes en relación a esta tecnología [18]. 
 
c) Reactor de tres fases o slurry  
En el reactor slurry o de tres fases (Figura 13), la reacción tiene lugar cuando se alimenta 
el gas a una mezcla de líquido y catalizador que rellena el reactor, por lo que se puede 
decir que este proceso consta de 3 fases (sólido, líquido y gaseoso), estando el 
catalizador en suspensión. El líquido donde se suspende el catalizador puede ser un 
líquido iónico o un fluido refrigerante, tipo dibenziltolueno (DBT), lo cual favorece la 
transmisión de calor [24]. Este tipo de reactores presenta buena transferencia de calor, 
pero no de masa, ya que le catalizador está disperso por el fluido que rellena el reactor. 
Según Götz y col. (2016) [47], la reacción de metanación en este tipo de reactores se 
suele llevar a cabo a unos 300ᵒC y 20 bar y el calor de reacción es eliminado mediante la 
generación de vapor en el propio reactor.  
Este diseño es similar al realizado por Air Products para el proceso de síntesis de metanol 
LPMEOH™ y el utilizado por SASOL para el proceso de síntesis de Fischer-Tropsch [48]. 
 
 
Figura 13: reactor slurry (Götz et al., 2016) [47] 
Las principales ventajas de este tipo de reactores son: 
- Proceso en una sola etapa con un único reactor 
- El líquido tiene alta capacidad calorífica 
- La eliminación de calor es sencilla 
- Es posible la operación en condiciones isotermas 
- Se elimina el efecto de operar con alimentaciones fluctuantes 
Y entre las desventajas cabe destacar: 
- Evaporación y descomposición parcial del líquido de suspensión del catalizador 
- Limitaciones de transferencia de masa en el líquido 
- Separación de las fases 




d) Reactores para la intensificación de los procesos 
Para evitar los problemas detectados en los reactores de lecho fijo o fluidizado en la 
reacción de metanación de CO2, actualmente se están estudiando reactores para la 
intensificación de los procesos que maximizan el contacto gas-sólido y permiten una 
buena transferencia de energía, con el fin de evitar puntos calientes en el lecho catalítico 
que lo desactiven.  
La intensificación de procesos ha sido una tendencia en desarrollo en el sector de la 
ingeniería química durante los últimos 30 años. Las tecnologías intensificadas permiten 
mejoras considerables en los equipos utilizados convencionalmente en procesos 
unitarios de la industria química. Algunos de los objetivos más relevantes de la 
intensificación de procesos son lograr un aumento de la eficiencia en la producción y en 
la energía utilizada, menores costos de operación, procesos más seguros y respetuosos 
con el medio ambiente y reducción del tamaño de la planta [49]. La reducción de las 
limitaciones de transferencia de calor en los microrreactores permite un mejor control 
de la temperatura y de formación de puntos calientes, la reducción de los tiempos de 
residencia y, por lo tanto, una mayor eficiencia de producción. Además, también ofrecen 
una disminución de los costos de inversión debido a la reducción del tamaño del reactor 
y a la menor carga de catalizador necesaria.  
 
La intensificación de procesos es un sistema que busca desarrollar procesos: 
- más eficientes,  
- con menos costes de operación,  
- que generen la menor cantidad posible de residuos,  
- más seguros, 
- de menor tamaño, 
- y que obtengan la mayor cantidad de producto con menor consumo de materia 
prima. 
 
La intensificación de procesos se ha enfocado en la búsqueda de alternativas 
prometedoras para desarrollar nuevos sistemas no adiabáticos. Los reactores 
intensificados aportan características intrínsecas, como la reducción de tamaño, las 
propiedades de transporte mejoradas y el bajo consumo de energía, que son necesarios 
para la implementación de tecnologías más eficientes [50] [51]. 
Entre los reactores de intensificación que más se están estudiando en la actualidad cabe 
destacar los reactores monolíticos, los de membrana y los de micro o milicanales. 
Los reactores monolíticos poseen como ventajas un área de superficie específica del 
catalizador alta, una baja caída de presión y un tiempo de respuesta corto [40]. Como 
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desventajas presentan una distribución del flujo de gas no uniforme y, por lo tanto, no 
son altamente efectivos. Los reactores monolíticos están fabricados de materiales 
cerámicos o metálicos. Sin embargo, el tipo cerámico presenta gran fragilidad, por lo 
que no puede soportar tensiones mecánicas. Por otro lado, K. Ghaib y F-Z Ben-Fares, 
(2018) [40] también informan que la deposición del catalizador en el monolito tipo 
metálico es difícil de realizar.  
En cuanto a los reactores de membrana, este tipo de reactores intensifican el proceso 
de metanación combinando la etapa de reacción con la separación selectiva de algún 
producto con el objetivo de aumentar la conversión de CO2 o mejorar el control de la 
temperatura. Ohya y col. (1997) [52] probaron experimentalmente una membrana 
perm-selectiva al agua para aumentar la conversión de CO2. Los resultados obtenidos 
demuestran que se obtuvo un aumento del 18% de la conversión del CO2 respecto al 
reactor sin membrana. La eliminación de agua durante el proceso obliga a desplazar el 
equilibrio de reacción hacia la formación de los productos, de acuerdo al principio de Le 
Chatelier, de modo que se favorece la producción de metano. La principal desventaja de 
estos reactores está relacionada con el costo de las membranas y su bajo coeficiente de 
transferencia de energía. 
Por último, los reactores de micro o milicanales tienen la ventaja de presentar unos altos 
coeficientes de transferencia de energía y masa que suprimen la formación de puntos 
calientes y, por lo tanto, la desactivación del catalizador, tal y como mencionan K. Ghaib 
y F-Z Ben-Fares, 2018 [40]. Este tipo de reactores se explica con más detalle en el punto 
2.3. 
 
2.2 Modelado y simulación de un reactor para la metanación de CO2. 
El modelado de un reactor químico supone el empleo de ecuaciones matemáticas que 
permitan simular el comportamiento del reactor en unas ciertas condiciones de proceso. 
Para lograrlo, en primer lugar, es necesario identificar los fenómenos que ocurren en el 
reactor y que influyen en su rendimiento, como puede ser la cinética, la fluidodinámica 
y la transferencia de masa y energía del sistema. Una vez definido el modelado del 
reactor, mediante la simulación será posible conocer el rendimiento que se puede lograr 
en el proceso a estudio para unas condiciones determinadas y sin tener que realizar los 
ensayos en el laboratorio, así como optimizar el diseño del reactor.  
En literatura se pueden encontrar varios estudios sobre el modelado cinético y/o 
fluidodinámico de la reacción de Sabatier para diferentes tipos de reactores. A 
continuación, se indican varias referencias con el objetivo de mostrar el tipo de 
modelado utilizado y los datos de energía de activación logrados en la reacción de 
metanación de CO2. Estos datos servirán de base comparativa con los resultados 
obtenidos en el presente trabajo. 
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Lunde y Kester (1974) [16] establecieron un modelo matemático simplificado de la 
reacción para un catalizador de Ru, considerando las ecuaciones diferenciales parciales 
de los compuestos. La energía de activación lograda fue de 17 kcal/gmol CO2. 
Ohya y col. (1997) [52] modelaron matemáticamente un reactor con y sin membrana 
para un catalizador de Ru/Al2O3, obteniendo un valor de energía de activación de 69 
kJ/mol ligeramente inferior al de la literatura existente en aquellos años y con una 
mejora de la conversión de CO2 para el sistema que integra membrana. 
Brooks y col. (2007) [10] establecieron un modelo para un reactor de microcanal con 
catalizador de Ru/TiO2. Se utilizaron ecuaciones diferenciales parciales para estudiar las 
variaciones de energía, masa y velocidad, dando un valor de energía de activación de 69 
kJ/mol. 
Koschany y col. (2016) [37] realizaron la evaluación y comparación de diferentes 
modelos cinéticos para definir aquel que mejor se adapta a su  catalizador (preparado 
por coprecipitación). El modelo que más se acerca a los resultados experimentales es el 
de tipo LHHW (Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson), considerando únicamente 
órdenes de reacción para el hidrógeno y el CO2 y los efectos inhibidores del agua o del 
hidroxilo en el catalizador. La energía de activación varía entre 77 y 83 kJ/mol en función 
de las suposiciones que establecieron. 
Por otro lado, Yang Lim y col. (2016) [33] realizan mediante el solucionador de 
ecuaciones diferenciales de Matlab (ode45) el modelado de un reactor en discontinuo 
(autoclave). Los autores proponen diferentes ecuaciones cinéticas en función de la 
etapa limitante del proceso y del mecanismo de reacción. La energía de activación 
obtenida es de 92-95 kJ/mol. 
Engelbrecht y col. (2017) [53] desarrollaron un modelo fluidodinámico-CFD utilizando 
COMSOL Multiphysics para describir los fenómenos de transporte y la cinética química 
en un reactor de microcanales, obteniendo un valor de energía de activación de 69,35 
kJ/mol para 10 bar y catalizador comercial de Ru-Cs/Al2O3. 
Por último, Vidal Vázquez y col. (2018) [54] presentaron una modelización de un reactor 
de placas con recubrimiento de un catalizador de Ni/Mg/Al para la reacción de 
metanación de CO2 y una ley de velocidad para este catalizador. El simulador utilizado 
fue COMSOL Multiphysics 5.3 considerando flujo laminar. Con este reactor y catalizador 
obtuvieron un 92% de conversión a 5 bar y 300°C. La modelización con CFD ha permitido 
establecer los límites de operación de este reactor de microcanales y los fenómenos de 
transporte en los sistemas con reacción.  
A modo de resumen, en la Tabla 3 se muestra el tipo de reactor y la energía de activación 
obtenida en los trabajos mencionados referente al modelado del reactor para la 
reacción de metanación de CO2. 
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Tabla 3. Resumen bibliográfico sobre modelado de la reacción de metanación 
Reactor Catalizador Ea obtenida Referencia 
Lecho fijo Ru/Al2O3 17 kcal/gmol CO2 Lunde y Kester (1974) 
Membrana Ru/Al2O3 69 kJ/mol Ohya y col. (1997) 
Microcanales Ru/TiO2 69 kJ/mol Brooks y col. (2007) 
Lecho fijo Ni(AlO)x 77 y 83 kJ/mol Koschany y col. (2016) 
Autoclave Ni/Al2O3 92-95 kJ/mol Yang Lim y col. (2016) 
Microcanales Ru-Cs/Al2O3 69,35 kJ/mol Engelbrecht y col. (2017) 
Placas Ni / Mg / Al 61,7 kJ/mol 
Vidal Vázquez y col. 
(2018) 
 
Como conclusión, mencionar que los valores de energía de activación (Ea) obtenidos de 
los modelados realizados en la bibliografía para la reacción de metanación de CO2 varían 
entre 61 y 95 kJ/mol, por lo tanto, esta es la mínima energía necesaria para que la 
reacción se lleve a cabo. Asimismo, se observa que los catalizadores basados en Ru 
ofrecen menores Ea, por lo que su velocidad de reacción será mayor que los basados en 
Ni, lo cual corrobora los resultados experimentales observados en bibliografía. 
 
2.3 Reactores de micro o milicanales. 
Los reactores microestructurados son unidades discretas utilizadas en los sistemas de 
intensificación de procesos. Estos reactores están formados por múltiples canales con 
diámetro interno que puede ser de entre 50 µm a 3 mm. En estos reactores el catalizador 
se deposita dentro de los canales y los gases de reacción pasan a lo largo de ellos. Gracias 
al tamaño de diámetro tan reducido que poseen se logran grandes áreas superficiales 
en relación al volumen [11] [51], lo que aumenta sustancialmente la transferencia de 
masa y energía, obteniendo además una respuesta rápida [55] y una distribución de 
temperatura casi uniforme [56] respecto a los lechos fijos. Esta característica minimiza 
la formación de puntos calientes y logra un aumento del 10-20% en el rendimiento de 
la reacción en relación con los reactores convencionales [53] [57].  
En lo que respecta a la denominación de micro o milireactor no existe un consenso 
global. Kiwi-Minsker y Renken (2005) [58] definieron los diámetros internos de canal de 
entre 10 y 100 micras para los reactores de microcanal y entre 1 y 10 milímetros para 
los reactores de milicanal. Sin embargo, según J. Yue (2018) [56], los milireactores o 
reactores de milicanales son reactores de flujo continuo con dimensiones de canal en la 
escala milimétrica (por ejemplo, de 1 a 3 mm).  





Existe numerosa bibliografía que menciona las ventajas del uso de los reactores de mili-
micro canales respecto a los convencionales. 
Según J. Yue, (2018) [56], los reactores de mili-microcanales ofrecen mejores 
rendimientos en el proceso en comparación con los de lecho fijo por varias razones. La 
primera es debida a que los reactores de lecho fijo utilizan un tamaño de partícula 
mayor, generalmente de unos pocos milímetros, por lo que tienden a sufrir de un área 
de transferencia de calor insuficiente y una transferencia de calor radial deficiente, lo 
que dificulta la disipación del calor generado para una reacción altamente exotérmica. 
Por el contrario, el diámetro interior del canal de los microrreactores de lecho fijo suele 
ser inferior a 3 mm y el tamaño de las partículas de catalizador cargadas suele oscilar 
entre 50 y 250 μm, lo que garantiza un área de transferencia de calor radial 
excepcionalmente alta entre el catalizador, el gas y las paredes del reactor debido a la 
pequeña sección transversal del microcanal. En segundo lugar, el mismo autor también 
indica que las tasas de transferencia de masa en los reactores de mili-microcanales son 
al menos 1 ó 2 órdenes de magnitud más altas que las alcanzadas en reactores 
convencionales de lecho fijo, por lo que se mejora la velocidad de las reacciones gas-
líquido-sólido. Por último, concluye que los micro o milireactores de lecho fijo son 
prometedores para llevar a cabo de manera eficiente reacciones altamente exotérmicas 
y / o rápidas en condiciones de reacción relativamente suaves.  
Kolb y Hessel, (2004) [59] también mencionan la mayor transferencia de masa que se 
produce en este tipo de reactores, siendo a veces de varios órdenes de magnitud 
superior a la de los reactores convencionales. Debido a ello, los reactores de 
microcanales pueden tener menor tamaño que otros reactores que obtienen el mismo 
rendimiento 
Según Suryawanshi P. L. y col. (2018) [60], el uso de reactores microestructurados 
permite llevar a cabo reacciones químicas de forma continua, isotérmica y los productos 
de degradación obtenidos se minimizan.  
Por otro lado, Kashid y col. (2015) [61] afirman que, gracias a su tamaño y características 
cinéticas, su uso es amplio en diferentes áreas como la producción de productos 
químicos de alta pureza, plantas portátiles, microencapsulación y emulsificación y 
síntesis de materiales.  
Pattison y Baldea (2014) [62] hacen referencia a que los microcanales con diámetros de 
canal en el rango de 50‒5000 μm aumentan significativamente la relación superficie-
volumen de los catalizadores, lo que permite la reducción del tamaño del equipo al 
tiempo que proporciona el mismo rendimiento del reactor.  
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
32 
 
Por último, Zhihong Liu y col. (2012) [63], mencionan que el adecuado diseño del reactor 
ofrece la posibilidad de gestionar el calor de forma eficiente y flexible, al poder 
introducir un fluido refrigerante a lo largo de los huecos de reacción, pero sin entrar en 
contacto con los gases a reaccionar. De esta forma, la eliminación del calor es continua 
a lo largo de todo el reactor, lo cual mejora la estabilidad y el rendimiento del 
catalizador. Estos autores también indican que el escalado del reactor de mili-micro 
canales es modular, lo que hace que éste se realice multiplicando el número de 
reactores según las necesidades del proceso, y no aumentando el tamaño del reactor. 
Teniendo en cuenta las características de los reactores de micro o milicanales (Tabla 4), 
su aplicación a la reacción de Sabatier parece adecuada, ya que eliminan de forma 
efectiva el calor producido en la reacción y favorecen la transferencia de masa, logrando 
mayores rendimientos a condiciones de operación más suaves respecto a los reactores 
convencionales. El aspecto más importante para el correcto funcionamiento del reactor 
microestructurado es su adecuado diseño y la técnica utilizada para su fabricación.  
 




Dos son las principales limitaciones que pueden presentar los reactores estructurados: 
su método de fabricación y la complejidad en la deposición del catalizador en el interior 
de los canales.  
El método de fabricación más utilizado para la construcción de reactores 
microestructurados se basa en la superposición de placas metálicas. Estas placas 
contienen surcos o canales realizados mediante micromecanizado de un determinado 
diámetro (del orden de 100 a 1.000 micras) [64]. En estos surcos es donde se deposita 
el catalizador. Tras el apilamiento de las placas, se aplica alta temperatura en 
condiciones de vacío para lograr la soldadura entre placas. Por último, se integra el 
reactor con los periféricos necesarios, como el suministro de gases (Figura 14). Este 
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método de fabricación es laborioso y, según menciona Gavriilidis y col. (2002) [57], 
debido a las condiciones de fabricación es posible que aparezcan grietas o deformidades 
en los canales, lo cual favorecerá que el sistema no sea estanco o presente puntos 
frágiles. Además, debido a lo manual del proceso, su escalado es difícil de lograr. 
 
 
Figura 14. Proceso de construcción de un reactor de microcanales (adaptado de S. Cruz 
y col. (2011) [64]) 
Por otro lado, la deposición homogénea del catalizador en cada uno de los surcos de las 
placas se realiza mediante dip coating o recubrimiento por inmersión. Mediante este 
procedimiento, el catalizador es disuelto en un medio líquido y depositado en los surcos. 
A continuación, se realiza el secado del disolvente y la calcinación del catalizador para 
fijarlo a la superficie metálica. La principal desventaja de esta técnica es el largo tiempo 
de preparación, por lo que la hace incompatible con su utilización en la industria.  
Tanto el método de fabricación descrito como la deposición del catalizador hacen que 
los reactores de microcanales convencionales sean sistemas de un solo uso. En otras 
palabras, si el catalizador se desactiva irreversiblemente, todo el reactor tiene que ser 
reemplazado porque el catalizador está fijado en la superficie interna del reactor.  
Por lo tanto, con el objetivo de poder implantar en la industria este tipo de reactores en 
un futuro, es necesario encontrar o desarrollar un método de fabricación, tanto para la 
fabricación del reactor como para la deposición del catalizador en los canales, que 
cumpla las siguientes características: 
- tiempos de fabricación reducidos  
- que sea automatizado para la reducción de incertidumbres 
- que asegure la estanqueidad del sistema 
- que sea flexible para poder fabricar diferentes tamaños de reactores en función 
de la capacidad de producción 
- que permita reemplazar el catalizador en caso de desactivación 
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2.3.3 Ejemplos de reactores microestructurados. 
En los últimos años, el número de aplicaciones relacionadas con el diseño y la 
experimentación de reactores micro o miliestructurados ha aumentado 
significativamente. En estas aplicaciones, la transferencia de masa o energía pretende 
ser maximizada para obtener un mejor rendimiento en la reacción ensayada [61] [65]. 
Las principales aplicaciones de estos reactores son aquellas que requieren un alto grado 
de intercambio de calor debido a la exotermicidad de la reacción, con el objetivo de 
evitar la desactivación del catalizador y lograr un buen rendimiento en el proceso [58] 
[66]. 
Uno de los primeros reactores microestructurados reportados en la literatura data de 
1989 [67]. Desde entonces, muchos grupos de investigación se han dedicado a 
desarrollar este tipo de reactores para diferentes aplicaciones debido a las grandes 
ventajas que poseen respecto a los sistemas de reacción habituales. Los grupos de 
investigación que ensayan este tipo de reactores para la reacción de obtención de 
metano a partir de CO2 lo realizan a escala laboratorio y desarrollan tanto el catalizador 
como el reactor específico para la reacción, proponiendo y ensayando diversos diseños 
y configuraciones. 
El primer reactor de microcanales desarrollado a escala comercial fue construido por la 
compañía estadounidense Velocys para la síntesis de Fischer-Tropsch, y es capaz de 
producir 125 barriles por día [68]. 
A continuación, se mencionan algunos reactores mili-micro estructurados que se han 
desarrollado y ensayado en la reacción de metanación de COx, con el objetivo de mostrar 
su diseño y las conversiones alcanzadas.  
En el estudio de K. P. Brooks y col. (2007) [10] se desarrolla tanto el catalizador de 
Ru/TiO2 como su aplicación en un reactor de microcanales en la reacción de Sabatier. El 
microrreactor (Figura 15) consta de dos columnas con 15 canales cada una y con una 
longitud de cada canal de 7 cm. Está fabricado de acero inoxidable 316 y tienen un 
volumen de 40,8 cm3 y un peso de 90 g. Al lado de los canales de reacción se sitúan los 
canales de refrigeración, por los cuales circulan el aceite térmico para el control de la 
temperatura de reacción. El catalizador está depositado en cada canal en forma de capa. 
Las condiciones de reacción han sido 250-400°C, 14,6-150,9 cm/s y relaciones molares 
H2:CO2 de 4-6, obteniendo conversiones de CO2 del 99,8% a una temperatura del gas de 
338°C y con una relación molar H2:CO2 de 6. 
 




Figura 15. Sección del reactor de milicanales utilizado por Brooks y col. (2007) [10]. 
 
Y. Men y col. (2007) [65] estudiaron la metanación de COx en un reactor de microcanales 
con catalizadores basados en Ru o Ni sobre alúmina. El reactor está formado por dos 
placas con 14 canales cada una de 25 mm de longitud, 500 micras de anchura y 250 
micras de profundidad (Figura 16). El catalizador es depositado en los canales de forma 
manual. Las dos placas se superponen y se sueldan mediante laser. Los ensayos se 
realizan a 60 L/min de caudal total y a temperatura entre 150-350°C. El catalizador que 
ha demostrado mayor rendimiento es el Ni/CaO/Al2O3 a 250°C. 
 
 
Figura 16. Reactor de microcanales tipo sándwich ensayado por Y. Men y col (2007) 
[65] 
 
N. Engelbrecht y col. (2017) [53] depositaron un catalizador de Ru/Al2O3 en un 
microrreactor que se construyó utilizando una lámina con 80 microcanales grabados 
utilizando un método de grabado químico húmedo (Figura 17). Cada canal tiene un 
ancho de 450 μm, una altura de 150 μm y una longitud de 50 mm. Los canales estaban 
separados por una aleta con un ancho de 250 μm. Para permitir el flujo a través de los 
canales, se fabricaron colectores de distribución de entrada y salida con formas 
triangulares. El reactor de microcanal fue soldado con láser con una segunda plaqueta, 
del mismo tamaño con múltiples distribuidores, pero sin microcanales grabados en su 
cara. 
 




Figura 17. Reactor desarrollado por Engelbrecht y col. (2017) [53] 
 
Los ensayos se realizaron a temperaturas entre 250-400°C, 5-10 bar y 32,6-97,8 NL.gcat-
1.h-1. Se alcanzó la máxima conversión de CO2 (96,8%) a 375°C, 10 bar y 32,6 NL.gcat-1.h-
1.  
 
Por otro lado, Zhihong Liu y col. (2012) [63] estudiaron la metanación de syngas (CO+H2) 
sobre un catalizador de Ni depositado en un reactor de microcanales. A 550°C y 30 atm, 
la conversión de CO y la selectividad a CH4 han sido del 98% y 92%, respectivamente, a 
71.000 h-1, donde el tiempo de residencia correspondiente es de solo 50 ms. El 
microrreactor está formado por dos láminas de 2x5,5 cm a las cuales se les ha 
depositado el catalizador de Ni desarrollado (Figura 18). El espacio entre las láminas es 




Figura 18. Reactor de microcanales desarrollado por Zhihong Liu (2012) [63] 
 
O. Gorke y col. (2005) [69] aplicaron un reactor de microcanales para reducir el 
contenido de CO por metanación en una mezcla de gases que contenía CO, CO2, O2 e H2. 
Se utilizaron microcanales recubiertos con un catalizador Ru/SiO2 y Ru/Al2O3 a tiempos 
de residencia de aproximadamente 300 ms. El reactor de microcanal consta de 27 
láminas de acero inoxidable con 17 microcanales grabados. Cada lámina tiene una 
longitud de 78 mm y una anchura de 20 mm (Figura 19). Las láminas se recubrieron 
mediante sol-gel con los catalizadores preparados y posteriormente se apilan. Debido a 
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las dimensiones internas y los coeficientes de transferencia de calor del reactor de 
microcanales, la temperatura se puede controlar con precisión. La conversión del CO es 
máxima (cercana al 100%) a 300°C, pero con una selectividad a metano del 84%. Los 
experimentos demuestran que el reactor de microcanal es una herramienta excelente 
para estudiar la reacción de metanación de CO en presencia de oxígeno, CO2 e hidrógeno 




Figura 19. Reactor de microcanales desarrollado por Gorke y col. (2005) [69] 
 
M. Frey y col. (2015) [28] estudiaron la conversión de CO2 a metano a través del 
desarrollo de un catalizador en forma de espuma que se ensayó en un reactor 
miliestructurado. El reactor está formado por una cámara de 18 mm x 5 mm x 24 mm 
(Figura 20). La máxima conversión de CO2 alcanzada fue del 82,2% con una selectividad 




Figura 20. Reactor desarrollado por Frey (2015) [28] 
 
M. Neubert y col. (2018) [70] desarrollaron un reactor en colaboración con Ineratec para 
la metanación de CO2 y aplicaciones PtG. El reactor está compuesto por un cuerpo 
metálico, que está perforado por canales para el precalentamiento interno de gas, 
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canales de reacción y espacios para la incorporación de tubos de eliminación de calor. 
El reactor contiene 9 canales de reacción con diámetro de 8 mm y una longitud de 118 
mm cada uno de ellos y 16 canales de refrigeración (Figura 21). Los primeros 
experimentos con un prototipo de 5 kW demuestran que la temperatura máxima se 
mantiene por debajo de las temperaturas de síntesis adiabáticas calculadas. A 4,5 bar y 





Figura 21. Reactor desarrollado por M. Neubert y col. (2018) [70] 
 
Como se puede apreciar en las Figuras mostradas, los reactores de micro/milicanales 
desarrollados encontrados en bibliografía son equipos de varias piezas que requieren 
varias fases de montaje, siendo su fabricación ardua y su escalado complicado. 
 
2.4 Conclusiones del estado del arte. 
En esta sección se han presentado las características que presenta la reacción de 
Sabatier y los desarrollos de catalizadores, reactores y modelados llevados a cabo para 
esta reacción. Las conclusiones más destacables son las siguientes: 
 
• La reacción de Sabatier es una hidrogenación de CO2 para la obtención CH4. Es 
una reacción exotérmica que requiere de un catalizador 
• El catalizador más utilizado es el (25%) Ni soportado en ɣ-Al2O3 
• Para que el catalizador no se desactive prematuramente, es necesaria una 
eliminación en continuo del calor generado en la reacción 
• Los reactores convencionales utilizados presentan como inconvenientes una 
baja transferencia de energía y/o masa en la reacción de metanación de CO2. 
• Los reactores micro o miliestructurados permiten la intensificación del proceso 
y además se favorece la transferencia de materia y energía de los procesos. 
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• El modelado del reactor para la reacción de Sabatier permitiría evaluar su 
comportamiento sin la necesidad de realizar ensayos en laboratorio. 
• Los valores de energía de activación (Ea) obtenidos de los modelados realizados 
en bibliografía para la reacción de metanación de CO2 varían entre 61 y 95 
kJ/mol. 
 
Debido a estas conclusiones, se plantea la definición de un diseño, método de 
construcción, modelado y experimentación de un reactor de milicanales para la reacción 
de Sabatier. Este reactor será ensayado con un catalizador convencional de (25%) Ni 
soportado en ɣ-Al2O3 para verificar los resultados del modelado. Asimismo, el 
catalizador se ensayará en un lecho fijo convencional para poder comparar los 
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3 APARTADO EXPERIMENTAL. 
Sujeto a confidencialidad por la autora

































En este apartado se describirán los resultados obtenidos de los ensayos realizados en el 
laboratorio para diferentes condiciones de proceso, tanto para el reactor de lecho fijo 
como para el reactor monocanal, y los resultados generados por el modelado descrito 
en el apartado 3. Además, se hará una comparación entre los resultados obtenidos el 
reactor de lecho fijo y el monocanal, para comprobar la mejora que ofrece el reactor 
diseñado, y otra comparación entre los resultados experimentales y los del modelado, 
para comprobar el ajuste del modelo. Por último, en base a los resultados ofrecidos por 
el modelo desarrollado, se definirán las mejores condiciones de operación del reactor 
de milicanales para obtener un GNS a partir de H2 y CO2 con calidad suficiente para ser 
directamente inyectable a la red de GN existente. 
 
4.1 Resultados experimentales. 
Se han realizado ensayos de síntesis química variando las condiciones de proceso de 
temperatura, presión y velocidad espacial con el catalizador preparado utilizando un 
reactor de lecho fijo convencional (diámetro interno de 9 mm) y con un reactor 
monocanal (diámetro interno de 1,75 mm). El objetivo de estos ensayos es doble: por 
un lado, obtener resultados experimentales con el reactor de monocanal para poder 
ajustar el modelo del reactor y, por otro lado, comparar si existe alguna mejora en el 
rendimiento de la reacción usando el monocanal respecto al reactor convencional de 
lecho fijo. Los resultados obtenidos han demostrado un aumento del rendimiento de la 
reacción de hasta un 22% respecto al reactor de lecho fijo convencional utilizado, lo que 
abre un gran campo de oportunidades en la aplicación de este tipo de reactores. 
En este punto se presentan los resultados de los ensayos llevados a cabo 
satisfactoriamente (sin problemas de caída de presión, paradas de flujo de gases, etc.) 
en reactor monocanal y en lecho fijo. Se incluyen también los resultados de los ensayos 
sin catalizador (blanco) en monocanal para comprobar si existe alguna conversión de 
CO2 a las condiciones de operación a estudio. 
De forma resumida, los ensayos realizados, las condiciones de reacción empleadas y las 
comparativas llevadas a cabo en el presente trabajo se listan a continuación: 
 
ENSAYOS REALIZADOS: 
- Blanco (sin catalizador): 6 ensayos 
- Monocanal 1,75 mm: 14 + 5 repeticiones 
- Lecho fijo 9 mm: 10 + 4 repeticiones 
- 16 milicanales: 1 
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CONDICIONES DE REACCIÓN: 
La actividad catalítica se mide en un rango de temperatura de 200-400°C en incrementos 
de 50°C, la presión del reactor de 5 a 25 bar en incrementos de 5 bar y la velocidad 
espacial (GHSV) de 60 a 120 NL.gcat
-1 .h-1 con incrementos de 20. La relación molar H2/CO2 
se ha mantenido constante en 4 y la masa de catalizador ha sido de 0,16 g. 
 
COMPARATIVAS: 
Se han realizado dos comparativas: 
- Resultados experimentales en lecho fijo vs monocanal  
- Resultados experimentales en monocanal vs resultados del modelado 
 
4.1.1 Ensayos sin catalizador. 
 
Se realizan ensayos alimentando la mezcla H2/CO2 con relación molar 4/1, para una 
presión de 15 bar, caudal de 9,6 NL/h y sin catalizador (blanco) a diferentes 
temperaturas en el monocanal para comprobar si existe alguna conversión en dichas 
condiciones (Tabla 10 y 11).  
Tabla 10. Conversión de CO2 obtenida sin catalizador a diferentes temperaturas, 15 
bar; H2/CO2=4; 9,6 NL/h 
 B-1 B-2 B-3 
T, °C 200 300 400 
Conversión CO2, % 0 0 0 
 
De igual forma, se realizan ensayos a diferentes presiones y 300°C manteniendo 
constantes el resto de las variables que se mencionan en el punto anterior. 
Tabla 11. Conversión de CO2 obtenida sin catalizador a diferentes presiones, 300ºC, 
H2/CO2=4, 60 NL.gcat
-1 .h-1 
 B-4 B-5 B-6 
P, bar 5 15 25 
Conversión CO2, % 0 0 0 
 
Como se aprecia en las Tablas 10 y 11, no existe conversión de CO2 a las condiciones 
ensayadas en los blancos realizados.  




4.1.2 Experimentos en el monocanal. 
A través de la experimentación, se quiere comprobar el efecto de la variación de la 
velocidad espacial, temperatura y presión en la conversión de CO2 utilizando el reactor 
de monocanal con el catalizador preparado de Ni/Al2O3. Todos los ensayos llevados a 
cabo con el reactor de monocanal se han realizado en el equipo Microactivity (Figura 
25). 
En primer lugar, se selecciona el valor de velocidad espacial al que se obtiene mayor 
grado de conversión de CO2 para luego realizar los siguientes ensayos con dicho valor. 
Para ello, se han llevado a cabo ensayos a 15 bar y 300°C a velocidades espaciales 
comprendidas entre 60 y 120 NL.gcat
-1 .h-1 a intervalos de 20. Estas velocidades espaciales 
corresponden a los caudales de CO2 e H2 que se indican en la Tabla 12.  
Tabla 12. Correspondencia entre los valores de velocidad espacial y los caudales de CO2 
e H2 alimentados. 
 60 NL.gcat
-1 .h-1 80 NL.gcat
-1 .h-1 100 NL.gcat
-1 .h-1 120 NL.gcat
-1 .h-1 
CO2, ml/min 32 42,5 53 64 
H2, ml/min 128 170,5 213 256 
Total, ml/min 160 213 266 320 
 
En la Tabla 13 se indican los resultados obtenidos y en la Figura 47 una representación 
de los mismos. 
Tabla 13. Resultados obtenidos en el monocanal, 15 bar, 300°C, H2/CO2=4 
 MC-1 MC-2 MC-3 MC-4 
Velocidad espacial, NL.gcat
-1 .h-1 60 80 100 120 
Conversión CO2, % 73,8 90,0 82,7 69,1 
 




Figura 47. Efecto de la velocidad espacial en la conversión de CO2 en monocanal 
Como se puede observar en la Figura 47, a 80 NL.gcat
-1 .h-1 aparece un máximo en la 
conversión de CO2 en monocanal, por lo que se selecciona este valor para llevar a cabo 
los siguientes ensayos. 
En la caracterización realizada se aprecian bajas cantidades de CO (<0,5%), por lo que se 
considera que la selectividad a CH4 es prácticamente total.  
Seguidamente, se estudió la influencia de la temperatura en el rendimiento catalítico 
del milireactor con el catalizador de Ni/Al2O3 preparado. Para ello, se llevan a cabo 
ensayos en el reactor de monocanal a cinco temperaturas entre 200-400°C, con una 
masa de catalizador de 0,16 g, una relación molar H2/CO2 de 4/1, presión de 15 bar y a 
la velocidad espacial seleccionada anteriormente de 80 NL.gcat
-1 .h-1. Los resultados se 
muestran en la Tabla 14. 
Tabla 14. Resultados obtenidos en el monocanal, 15 bar, 80 NL.gcat
-1 .h-1, H2/CO2=4 
 MC-5 MC-6 MC-7 MC-8 MC-9 
T, °C 200 250 300 350 400 
Conversión CO2, % 68,8 82,3 97,5 96,1 95,6 
 
Como se puede observar, la conversión de CO2 en las condiciones ensayadas con el 
reactor monocanal va aumentando con la temperatura hasta tener un máximo a 300°C 
(97,5%), siendo el termodinámico del 99% según Gao Jiajian y col. (2012) [17]. Este 
resultado de máxima conversión de CO2 a una temperatura de 300°C concuerda con el 
resultado ofrecido por K. P. Brooks y col. (2007) [10]. La selectividad a CH4 es superior a 
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resultados ofrecidos por otros autores como S. Abelló y col. (2013) [36]; Türsk y col. 
(2017) [34]; M. Neubert y col. (2018) [70]; A. Alarcón y col. (2019) [25]. 
Por lo tanto, se selecciona la temperatura de 300°C para realizar el estudio del efecto de 
la presión. 
Seguidamente, se estudia la influencia de la presión en el rendimiento catalítico del 
monocanal, mostrando los resultados en la Tabla 15. Para realizar este estudio se fija la 
temperatura en 300°C, la relación molar H2/CO2 en 4 y la velocidad espacial en 80 
NL.gcat
-1 .h-1.  
Tabla 15. Resultados obtenidos en el monocanal a diferentes presiones y 300°C, 80 
NL.gcat
-1 .h-1, H2/CO2=4 
 MC-10 MC-11 MC-12 MC-13 MC-14 
P, bar 5 10 15 20 25 
Conversión CO2, % 75,0 90,0 97,5 97,5 97,8 
 
Como se puede observar, la conversión de CO2 en las condiciones ensayadas con el 
reactor monocanal va aumentando con la presión hasta tener un máximo a 25 bar 
(97,8%), siendo la conversión termodinámica cercana al 100% según Gao Jiajian y col. 
(2012) [17]. Igual que en los anteriores ensayos, la selectividad a CH4 es superior al 99%, 
obteniendo concentraciones despreciables de CO (<0,5%).  
 
4.1.3 Experimentos en lecho fijo. 
Igual que con el reactor de monocanal, se quiere comprobar experimentalmente el 
efecto de la variación de la velocidad espacial, temperatura y presión en la conversión 
de CO2 en el reactor de lecho fijo con el catalizador Ni/Al2O3 preparado. Todos los 
ensayos llevados a cabo con el reactor de lecho fijo se han realizado en el equipo 
Microactivity (Figura 25). 
El efecto de la temperatura (200-400°C) en la conversión de CO2 se estudia en el reactor 
de lecho fijo a 15 bar, 80 NL.gcat
-1 .h-1, relación molar H2/CO2 de 4 y 0,16 gramos de 
catalizador. Los resultados se muestran en la Tabla 16. Para evitar la formación de 
puntos calientes en el lecho catalítico (0,28 cm), el catalizador de níquel se mezcla con 
SiC (inerte a la reacción y con tamaño de partícula similar al catalizador) en una relación 
catalizador/SiC de 1/3, logrando así una mayor altura del lecho catalítico (1,12 cm) y una 
reducción de la dispersión axial. 
 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
83 
 
Tabla 16. Resultados obtenidos en el reactor de lecho fijo a diferentes temperaturas y 
15 bar, 80 NL.gcat
-1 .h-1, H2/CO2=4 
 LF-1 LF-2 LF-3 LF-4 LF-5 
T, °C 200 250 300 350 400 
Conversión CO2, % 56,5 65,7 75,4 81,9 83,2 
 
Como se puede apreciar en la Tabla 16, al aumentar la temperatura aumenta la 
conversión de CO2, siendo el mayor valor obtenido a 400°C (83,2%).  
 
En la Tabla 17 se pueden ver los resultados obtenidos para el estudio del efecto de la 
presión sobre la conversión de CO2 y el rendimiento a metano a 300°C, 80 NL.gcat
-1 .h-1, 
relación molar H2/CO2 de 4 y 0,16 gramos de catalizador y 0,48 g de SiC. 
Tabla 17. Resultados obtenidos en el reactor de lecho fijo a diferentes presiones y 300°C, 
80 NL.gcat
-1 .h-1, H2/CO2=4 
 LF-6 LF-7 LF-8 LF-9 LF-10 
P, bar 5 10 15 20 25 
Conversión CO2, % 58,2 62,3 75,4 86,1 91,1 
 
Como se puede apreciar en la Tabla 17, al aumentar la presión aumenta la conversión 
de CO2, siendo el mayor valor obtenido a 25 bar (91,1%). Estos datos concuerdan con la 
bibliografía consultada (Türsk y col. 2017) [34]. 
 
4.1.4 Comparación resultados monocanal vs. lecho fijo. 
Las pruebas de hidrogenación catalítica de CO2 con el catalizador preparado de Ni sobre 
alúmina se realizaron en el equipo Microactivity utilizando como reactores un lecho fijo 
y el monocanal. En primer lugar, se estudió la influencia de la temperatura en el 
rendimiento catalítico del catalizador a base de Ni preparado en ambos reactores. Como 
se puede observar en los resultados obtenidos (Figura 48), la conversión de CO2 
aumenta en el monocanal respecto al lecho fijo, de forma general para el rango de 
temperaturas estudiado y para el catalizador ensayado. 
 




Figura 48. Comparativa de la conversión de CO2 obtenida a diferentes temperaturas 
entre lecho fijo y monocanal a 15 bar y 80 NL.gcat
-1 .h-1 
 
Como se puede observar, cuando se usó un reactor de lecho fijo, la conversión de CO2 
aumentó desde un 56,5 % a un 83,2% para un incremento de la temperatura desde 
200°C a 400°C. Por otro lado, cuando el reactor de lecho fijo se sustituyó por el 
monocanal, la conversión de CO2 aumentó claramente a la misma temperatura de 
reacción. La mejor conversión de CO2 con el catalizador de Ni se logró en el monocanal 
a 300°C y 15 bar (97,5%). Es decir, el uso del monocanal mejoró la conversión un 22% 
respecto al lecho fijo a 300°C y 15 bar, lo cual puede ser debido al efecto que el aumento 
de la relación A/V tiene sobre la transferencia de masa en el reactor.  
 
Por otro lado, se estudia asimismo el efecto de la presión en el reactor de monocanal y 
de lecho fijo a una temperatura de reacción de 300°C. Con un aumento en la presión del 
reactor, se ha observado un aumento general en la conversión de CO2 (Figura 49) en 
ambos reactores. El efecto del aumento de la presión del reactor es significativo a partir 
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Figura 49. Comparativa de la conversión de CO2 obtenida a diferentes presiones entre 
lecho fijo y monocanal a 300°C y 80 NL.gcat
-1 .h-1 
 
Como se puede observar, cuando se usó un reactor de lecho fijo, la conversión de CO2 
aumentó de 58,2 % a 91,1% al incrementar la presión de 5 a 25 bar. Por otro lado, 
cuando el reactor de lecho fijo se sustituyó por el monocanal, la conversión de CO2 
aumentó claramente siguiendo la misma tendencia. La mejor conversión de CO2 con el 
catalizador de Ni a 300°C se logró en el reactor monocanal a 15 bar (97,8%), siendo la 
conversión en el lecho fijo de 75,4% a dichas condiciones. Es decir, el uso del monocanal 
mejoró la conversión un 22,4% respecto al lecho fijo a 300°C y 15 bar. De igual forma 
que en el estudio de la temperatura, esta mejora puede ser debida al aumento de la 
transferencia de masa en el reactor debido a su mayor relación A/V con respecto al echo 
fijo. 
Cabe destacar, asimismo, el gran aumento de la conversión de CO2 a 10 bar al utilizar el 
reactor de monocanal con respecto al lecho fijo, apreciándose un aumento del 27,7%. 
En el análisis realizado para todos los ensayos se aprecian cantidades despreciables de 
CO (<0,5%), por lo que se considera que la selectividad a CH4 es total. Para comprobar si 
ha habido formación de carbono sobre el catalizador, tras los ensayos de metanación se 
realiza sobre el catalizador recuperado la determinación de carbono orgánico total 
(TOC) mediante el equipo correspondiente, obteniéndose los resultados que se 
muestran en la Tabla 18. 
Tabla 18. Resultados obtenidos del análisis TOC sobre el catalizador usado 
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La cantidad de carbono en el catalizador es despreciable. 
En la Figura 50 se puede comprobar el aspecto del catalizador una vez terminados los 
ensayos. 
 
Figura 50. Aspecto del catalizador de Ni/Al2O3 tras los ensayos 
 
Como conclusión del estudio de temperatura y presión para la reacción de Sabatier, se 
puede deducir indudablemente que el rendimiento general del catalizador preparado es 
entre un 6-27,7% superior en el monocanal en comparación con el rendimiento en las 
mismas condiciones en el reactor convencional de lecho fijo. Esto puede ser debido a 
que la mayor relación área/volumen que presenta el monocanal respecto al lecho fijo 
favorece el contacto gas-sólido y, por lo tanto, aumenta la transferencia de materia, tal 
y como se ha visto en el análisis del estado del arte. 
  




4.2 Resultados del modelado del reactor. 
 
En esta sección se presentan los resultados experimentales y de modelado de 
fluidodinámico con su discusión. Los parámetros cinéticos para la reacción de 
metanación de CO2 se determinaron ajustando los valores de conversión de CO2 del 
modelo fluidodinámico desarrollado teniendo en cuenta los resultados experimentales. 
Además, se presenta la validación del modelo a partir de los datos de la conversión de 
CO2 y una evaluación de las diferentes variables del proceso a lo largo del reactor de 16 
milicanales. Estos resultados han sido publicados en “Journal of Chemical Reactor 
Engineering” 2019, Modelling and testing of a milli-structured reactor for carbon dioxide 
methanation. DOI: 10.1515/ijcre-2018-0238 [77]. 
 
4.2.1 Obtención de los parámetros cinéticos y comparación con los datos 
experimentales. 
Usando el parámetro n = 0,3, una energía de activación de Ea = 83.000 J/mol y un factor 
preexponencial de A = 4,5x107 en cm/mol/s en la ecuación cinética aplicada al modelo 
fluidodinámico descrito en la sección 3, se obtuvieron los resultados de la Tabla 19 y 20. 
 
Tabla 19. Resultados obtenidos en el modelado del monocanal a diferentes 
temperaturas, 15 bar, 80 NL.gcat
-1 .h-1, H2/CO2=4 
 Mod-1 Mod-2 Mod-3 Mod-4 Mod-5 Mod-6 Mod-7 
T, °C 200 250 280 300 325 350 400 
Conversión CO2, % 57 75 97 97 97,2 95,8 92,7 
 
Tabla 20. Resultados obtenidos en el modelado del monocanal a diferentes presiones y 
300°C, 80 NL.gcat
-1 .h-1, H2/CO2=4 
 Mod-8 Mod-9 Mod-10 Mod-11 Mod-12 
P, bar 5 10 15 20 25 
Conversión CO2 modelado, % 68 92,5 97 97,6 98 
Conversión CO2 experimental, % 75 90 97,5 97,5 97,8 
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En la Figura 51 y 52, se compara la conversión de CO2 del modelo con los datos 
experimentales obtenidos en el monocanal a cinco temperaturas diferentes (200, 250, 
300, 350 y 400°C), a similar presión (15 bar) y velocidad espacial (80 NL.gcat
-1 .h-1).  
 
 
Figura 51. Conversión de CO2 del modelado frente a los resultados experimentales a 15 
bar y 80 NL.gcat
-1 .h-1 para cinco temperaturas (200, 250, 300, 350 y 400°C) 
 
 
Figura 52. Comparativa de datos experimentales y los simulados por el modelado a 
diferentes temperaturas a15 bar y 80 NL.gcat
-1 .h-1. 
Como se puede observar en ambas figuras, se logró un muy buen ajuste a los datos 
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En la Figura 53 y 54, se compara la conversión de CO2 del modelo con los datos 
experimentales obtenidos en el monocanal a cinco presiones diferentes (5, 10, 15, 20 y 
25 bar), a similar temperatura (300°C) y velocidad espacial (80 NL.gcat
-1 .h-1).  
 
 
Figura 53. Conversión de CO2 del modelado frente a los resultados experimentales a 
300°C y 80 NL.gcat
-1 .h-1 para cinco presiones (5, 10, 15, 20 y 25 bar) 
 
 
Figura 54. Comparativa de datos experimentales y los simulados por el modelado a 
diferentes presiones, 300°C y 80 NL.gcat
-1 .h-1. 
Como se puede observar en ambas figuras, se logró un buen ajuste a los datos 
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Los resultados obtenidos de los parámetros cinéticos son similares a los obtenidos por 
otros autores. Así, Engelbrecht y col. (2017) [53] estimaron el parámetro n en 0,222 para 
una presión de 10 bar, Ohya y col. (1997) [52] evaluaron el factor empírico n en 0,85 en 
experimentos similares utilizando catalizadores Ru/Al2O3 y una Ea de 69,06 kJ/mol. Para 
los catalizadores Ru/TiO2 y K.P. Brooks y col. (2007) [10] encontraron que el factor n era 
0,30 y la Ea de 69,06 kJ/mol. El resultado que más se acerca al obtenido en el modelado 
del presente trabajo es el de F. Koschany y col. (2016) [37], los cuales determinaron que 
la energía de activación era de 83.000 J/mol, independiente de la presión total, usando 
un catalizador de Ni/Al2O3. 
 
4.2.2 Aplicación del modelo al reactor de 16 milicanales. 
En esta sección se aplica el modelo validado en monocanal al diseño del reactor de 16 
milicanales, con el objetivo de obtener las condiciones de operación óptimas que 
permitan la inyección directa del GNS obtenido en la red de GN existente. Para ello, se 
realiza un análisis de los efectos de la presión, temperatura y velocidad espacial en la 
reacción de Sabatier con el reactor de 16 milicanales según el modelado desarrollado y 
el diseño de la Figura 46. Una vez obtenidas dichas condiciones, se verificará la validez 
del modelo mediante su comparación con los datos experimentales obtenidos a esas 
condiciones.  
El modelo desarrollado permitió estudiar el efecto de cinco presiones (5, 10, 15, 20 y 25 
bar) y cinco temperaturas (200, 250, 300, 350 y 400°C). 
 
4.2.2.1 Efecto de la presión. 
En este punto se estudió el efecto de la presión aplicando el modelado desarrollado al 
reactor de 16 milicanales. 
Como se puede ver en la Figura 55, la conversión de CO2 mejoró con la presión, como es 
lógico para una reacción con disminución en el número de moles, obteniendo los 
mejores resultados a 25 bar. Este aumento es más notable en el rango entre 5 y 10 bar 
y a las temperaturas más bajas, como era de esperar según la termodinámica de la 
reacción. Por otro lado, la conversión de CO2 es prácticamente la misma para presiones 
entre 10 y 25 bar a las temperaturas más altas, por lo que se podría recomendar trabajar 
a 10 bar para reducir los costos económicos de la presurización de gas. 
 




Figura 55. Efecto de la presión en la conversión de CO2 a diferentes temperaturas para 
una velocidad espacial de 80 NL.gcat
-1 .h-1 utilizando el modelado desarrollado con el 
reactor de 16 milicanales. 
 
4.2.2.2 Efecto de la temperatura. 
En este punto se estudió el efecto de la temperatura aplicando el modelado desarrollado 
al reactor de 16 milicanales. 
Para una reacción exotérmica, se espera que la conversión disminuya al aumentar la 
temperatura y esto es lo que sucede en todo el rango de presiones, donde la conversión 
claramente disminuye con la temperatura. Es necesario mencionar que las conversiones 
obtenidas no son muy altas a 5 bar, sea cual sea la temperatura utilizada, por lo que se 
descartaría operar a esta presión. Los resultados se muestran en la Figura 56. 
 
 
Figura 56. Efecto de la temperatura en la conversión de CO2 a diferentes presiones 
para una velocidad espacial de 80 NL.gcat
-1 .h-1 utilizando el modelado desarrollado con el 



























































En los resultados obtenidos se aprecia que hay un máximo de conversión de CO2 a 280°C 
y 25 bar. 
 
4.2.2.3 Efecto de la velocidad espacial. 
De cara al escalado del reactor, es importante conocer el dato del máximo caudal de gas 
que puede ser tratado por milicanal. Así, en este punto se estudió el efecto de la 
velocidad espacial aplicando el modelado desarrollado al reactor de 16 milicanales. 
En la Figura 57, se representa el efecto de la velocidad espacial en la conversión de CO2 
a 280°C para el reactor de 16 milicanales a diferentes presiones. Como era de esperar, 
a medida que aumenta la velocidad espacial, la conversión de CO2 disminuye. La 
tendencia es la misma independientemente de la presión utilizada. 
 
 
Figura 57. Efecto del caudal de gas en la conversión de CO2 a diferentes presiones y 
280°C  
Con estos datos, se puede obtener la velocidad espacial máxima que se puede tratar 
garantizando una conversión superior al 97%. Así, a 280°C y 25 bares, el reactor de 16 
milicanales podría tratar hasta 250 NL.gcat
-1 .h-1 asegurando una conversión superior al 
97% de CO2. Si se tiene en cuenta que un canal con las dimensiones especificadas 
anteriormente contiene 0,16 g de catalizador, un milicanal podría tratar hasta 40 NL/h. 
No se ha podido verificar este valor en el laboratorio debido ya que no se dispone de 
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4.3 Condiciones de operación para la inyección directa a la red de GN. 
Para poder ser inyectado en la red de gas natural existente, el gas natural sintético debe 
de cumplir con los requisitos y especificaciones de los gases no convencionales para ser 
inyectados en la red de gas en España (≥ 95% CH4; ≤ 5% H2; ≤ 2,5% CO2) [78].  
A partir de los resultados obtenidos del modelado del reactor de 16 milicanales, las 
condiciones de funcionamiento recomendadas para obtener un gas natural sintético 
(GNS) directamente inyectable en la red de gas natural, es decir que cumple con los 
requisitos indicados, se definen en la Tabla 21.  
 
Tabla 21. Condiciones de operación óptimas obtenidas a través del modelado para la 
producción de CH4 a partir de CO2 que cumplen con los requerimientos para la inyección 
a la red de gas natural 
 
Masa de catalizador por canal, g  0,16 
Masa catalizador 16 canales  2,56 
Fracción molar H2:CO2   4:1 
Temperatura del reactor, °C  280 
Presión del reactor, bar  20 
GHSV, NL.gcat
-1 .h-1  62,5 
Conversión de CO2, %  99,63 
Composición del gas de salida en 








Para verificar el ajuste de los datos ofrecidos por el modelado con los datos 
experimentales, se realiza un ensayo experimental con el reactor de 16 milicanales a las 
mejores condiciones ofrecidas por el modelo (280°C, 20 bar y 62,5 NL.gcat
-1 .h-1). 
Seguidamente, en la Tabla 22 se comparan los resultados de conversión de CO2 ofrecidos 
por el modelado con los datos obtenidos experimentalmente. Este ensayo se realiza en 
la unidad de ensayo con refrigeración por aceite térmico (Figura 27) por requerirse 2,13 
NL/min de H2 y 0,53 NL/min de CO2. 
 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
94 
 
Tabla 22. Comparación de los resultados de conversión de CO2 obtenidos en el 
modelado y en los ensayos experimentales 
Condiciones del 
proceso 
Conversión de CO2 
según el modelo (%) 





280°C; 20 bar; 
62,5 NL.gcat
-1 .h-1 
99,63 98,0 0,983 
 
El desvío observado de la conversión de CO2 obtenida por el modelo y la obtenida 
experimentalmente (Tabla 22) entra dentro del error especificado en la Figura 53 
respecto a la desviación de los resultados ofrecidos del modelado respecto a los datos 
experimentales cuando se varía la presión (factor de determinación R2 de 0,9707), por 
lo que se puede concluir que los resultados experimentales entran dentro del error 
respecto a los ofrecidos por el modelo desarrollado.  
Para concluir, en la Tabla 23 se indican una serie de ejemplos de número de canales 
necesarios para el escalado del reactor en función del caudal a tratar teniendo en cuenta 
el flujo especificado en la Tabla 22. Como se ha mencionado en la descripción de las 
propiedades de los reactores micro/mili estructurados, el escalado de este tipo de 
reactores es proporcional. 
 
Tabla 23. Ejemplos para el escalado del reactor 
Caudal, NL/h Masa catalizador, g Nº canales necesarios 
10 0,16 1 
160 2,56 16 
1000 16 100 
5000 80 500 
 
  




4.4 Perfiles obtenidos en el reactor de 16 milicanales. 
El programa COMSOL Multiphysics® ofrece la posibilidad de reproducir los datos 
obtenidos en el modelado de una forma visual a través de la representación de los 
perfiles de las diferentes variables a lo largo del reactor. Asi, a continuación, se 
representan los perfiles de concentración molar, de temperatura y de presión a 
diferentes velocidades espaciales. 
 
4.4.1 Perfiles de concentración molar. 
En las Figuras 58 a 61 se muestran los perfiles de concentración molar de los compuestos 
en el reactor de 16 milicanales correspondientes a unas condiciones de operación de 
280°C y 20 bar a diferentes velocidades espaciales. 
 
Figura 58. Fracción molar de los diferentes compuestos obtenida a lo largo del reactor 
a 280°C, 20 bar y 25 NL.gcat
-1 .h-1 
 
Como se puede observar en la Figura 58, la máxima concentración de metano se alcanza 
a una longitud de reactor de 5-6 cm, es decir, el reactor está sobredimensionado para 
las condiciones ensayadas. 
 




Figura 59. Fracción molar de los diferentes compuestos obtenida a lo largo del reactor 
a 280°C, 20 bar y 62,5 NL.gcat
-1 .h-1 
 
Como se puede observar en la Figura 59, la concentración de metano para su inyección 
a red se alcanza a una longitud de reactor de 7,5 cm, es decir, el reactor está 
correctamente dimensionado para las condiciones ensayadas. 
 
 
Figura 60. Fracción molar de los diferentes compuestos obtenida a lo largo del reactor 
a 280°C, 20 bar y 100 NL.gcat
-1 .h-1 






Figura 61. Fracción molar de los diferentes compuestos obtenida a lo largo del reactor 
a 280°C, 20 bar y 130 NL.gcat
-1 .h-1 
Como se puede observar en la Figura 60 y 61, no se alcanza la máxima concentración de 
metano posible en los 8 cm de reactor, es decir, el reactor está sub-dimensionado para 
lograr la máxima concentración de metano a las condiciones ensayadas, debido al 
aumento de la velocidad espacial. 
Como era de esperar, se puede ver que a medida que aumenta el flujo de gas, la reacción 
necesita más longitud de reactor para alcanzar la misma conversión. Como se puede ver 
en la Figura 59, la mayor concentración de metano alcanzada (0,32) se obtiene a una 
velocidad espacial de 62,5 NL.gcat
-1 .h-1.  
En la Figura 62 se puede ver la distribución en 3D de la concentración de metano a lo 
largo del reactor de 16 milicanales para 280°C, 20 bar y 62,5 NL.gcat
-1 .h-1. 




Figura 62. Representación en 3D de la concentración molar de metano obtenida a lo 
largo del reactor a 280°C, 20 bar y 62,5 NL.gcat
-1 .h-1 
 
4.4.2 Perfil de temperatura. 
En la Figura 63 se muestran los perfiles de temperatura (en Kelvin) en el reactor de 16 
milicanales correspondientes a unas condiciones de operación de 280°C y 20 bar a 
diferentes velocidades espaciales. 
 




Figura 63. Perfil de temperatura a lo largo del reactor para 280°C y 20 bar para 
diferentes velocidades espaciales: a) GHSV = 25 NL.gcat
-1 .h-1, b) GHSV = 62,5 NL.gcat
-1 .h-1, 
c) GHSV = 100 NL.gcat
-1 .h-1, d) GHSV = 130 NL.gcat
-1 .h-1 
 
Como se puede ver, a mayor concentración de H2 y CO2, mayor es el incremento de 
temperatura debido a la exotermicidad de la reacción. Es decir, inicialmente la 
temperatura del reactor aumenta, cuando tiene lugar la reacción, y posteriormente 
vuelve a la temperatura inicial debido a que se ha el modelado se ha realizado 
suponiendo un régimen isotermo (similar al que se encontraría trabajando el reactor 
sumergido en un fluido térmico para la evacuación del calor). El aumento de 
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4.4.3 Perfil de presión. 
En la Figura 64 se muestra el perfil de presión en el reactor de 16 milicanales 




Figura 64. Perfil de presión a lo largo del reactor para 280°C, 20 bar y 130 NL.gcat
-1 .h-1 
Como se puede ver, el modelado del reactor no aprecia un aumento de la pérdida de 
carga a lo largo del reactor a las condiciones indicadas. 
 
4.5 Conclusiones de los resultados obtenidos. 
- Se ha desarrollado un modelo fluidodinámico para el reactor de milicanales 
utilizando el software COMSOL Multiphysics® con el objetivo de predecir los 
resultados experimentales. Este modelo se ha ajustado, obteniéndose los 
siguientes parámetros: n=0,3, una energía de activación de Ea = 83 kJ/mol y un 
valor del factor preexponencial de A = 4,5x107 cm.mol-1.s-1. Estos valores se 
asemejan a los encontrados en bibliografía. 
 
- El modelo desarrollado se ha estudiado para un rango de temperaturas de 200-
400°C, un rango de presiones de 5-25 bar, relación H2/CO2 de 4/1 y una velocidad 
espacial de 0-400 NL.gcat
-1 .h-1. 
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- Se ha logrado un buen ajuste entre la simulación y los experimentos reales.  
 
- Con el modelado realizado al reactor de milicanales se han obtenido unas 
condiciones de operación para generar un GNS directamente inyectable en la red 
de gas natural y con la capacidad de operar hasta 40 NL.h-1 con una conversión 
de CO2 del 97%.  
 
- Los resultados experimentales han validado los resultados ofrecidos por el 
modelado. 
 
- El reactor de monocanal ha mostrado un buen rendimiento en términos de 
conversión de CO2 y producción de CH4, con los mejores resultados obtenidos a 
25 bar y 300°C para una velocidad espacial de 80 NL.gcat-1.h-1. 
 
- Los resultados de conversión logrados son similares a los obtenidos por otros 
autores, como S. Abelló y col. (2013) [36]; Türsk y col. (2017) [34]; A. Alarcón y 
col. (2019) [25]; M. Neubert y col. (2018) [70]. 
 
- El rendimiento del catalizador preparado es entre un 6 y un 27,7% superior en el 
monocanal en comparación con el rendimiento en las mismas condiciones en el 
reactor convencional de lecho fijo. Esto puede ser debido a que la mayor relación 
área/volumen que presenta el monocanal respecto al lecho fijo favorece el 
contacto gas-sólido y, por lo tanto, aumenta la transferencia de materia. 
 
- El diseño de este reactor permite operar con altos caudales, obteniendo grandes 
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5 ESCALADO DEL REACTOR DE 
MILICANALES. 
Sujeto a confidencialidad por la autora
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Este capítulo presenta un resumen del concepto general del trabajo realizado y de las 
principales conclusiones obtenidas. Además, se propone una serie de recomendaciones 
para futuros desarrollos. 
El sistema PtG está llamado a ser un medio de producción y almacenamiento energético 
autónomo. La implantación de este sistema puede aportar grandes beneficios a la 
sociedad: medioambientales, al valorizar CO2 y por lo tanto reducir su emisión a la 
atmósfera, y económicos, al aprovechar los excedentes de energía generados por las 
EERR y transformarlos en GNS. Pero el aspecto más importante de su implantación es 
que, gracias a este sistema, se une la red de energía eléctrica con la red de gas, 
asegurando así la estabilidad del suministro energético y posibilitando la utilización de 
la energía tanto de forma distribuida como integrada en la red eléctrica. Además, los 
productos de la combustión del GN se pueden aprovechar en el propio sistema: el agua 




Figura 68. Unión de la red eléctrica y de gas mediante el concepto PtG 
 
Adicionalmente, el gas natural sintético obtenido mediante el proceso PtG puede llegar 
a ser totalmente renovable si se utiliza el CO2 contenido en el biogás procedente de 
plantas de digestión anaerobia. 
Dentro de los desarrollos que se están realizando en este campo, cabe destacar las 
investigaciones que se están llevando a cabo tanto en el diseño de nuevos reactores más 
eficientes, como en catalizadores innovadores para el proceso de metanación.  
La consecución de este trabajo ha establecido un mejor entendimiento del reactor, 
núcleo central de la etapa de generación de metano mediante la reacción de Sabatier, y 
el conocimiento generado podrá ser aplicado en otras numerosas síntesis con el fin de 
mejorar la eficiencia del proceso. Además, ha proporcionado un conocimiento adecuado 
de diferentes aspectos relacionados con la ingeniería de reactores y la síntesis química 
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Por lo tanto, las conclusiones principales que se pueden extraer del trabajo realizado 
son las siguientes: 
- La innovación principal de este trabajo es el desarrollo y validación de un modelo 
de la reacción de Sabatier aplicado al reactor de milicanales desarrollado en 
Tecnalia, cuya patente ha sido publicada (WO 2018 024764 A1) [12].  
 
- Gracias al desarrollo del modelo se puede simular el comportamiento del reactor 
en la reacción de Sabatier y obtener la conversión de CO2 en la reacción a unas 
condiciones determinadas sin tener que realizar la experimentación, lo cual 
conlleva un ahorro de materiales y tiempo. 
 
- Esta investigación ha demostrado con éxito el diseño, modelado y 
experimentación de un reactor de milicanales desarrollado por Tecnalia a escala 
de laboratorio con un catalizador de Ni/Al2O3 a diferentes condiciones de 
proceso para la reacción de metanación de CO2. El diseño del reactor de 
milicanales favorece la transferencia de masa y energía en la reacción de 
metanación de CO2, evitando la generación de puntos calientes. En este sentido, 
se ha comprobado que el reactor de milicanales ofrece mayor rendimiento en la 
reacción de Sabatier que el de lecho fijo a igualdad de condiciones de proceso. 
 
- El conocimiento alcanzado durante esta investigación sirve para ampliar la 
posibilidad de aplicación de la tecnología de reactores microestructurados a 
diferentes síntesis químicas. 
 
Otras conclusiones destacables son las siguientes: 
- Conclusiones referentes a la bibliografía consultada. 
 
o La conversión de CO2 en metano mediante su hidrogenación (reacción de 
Sabatier) es posible a bajas temperaturas y altas presiones. Esta reacción es 
catalítica y exotérmica. Debido a la exotermicidad de la reacción es necesario 
eliminar en continuo el calor generado para evitar el aumento de la 
temperatura en el lecho, lo que conllevaría a la desactivación del catalizador y 
a la reacción inversa de reformado de metano.  
 
o El equilibrio termodinámico de la reacción de Sabatier se ve favorecido a 
temperaturas superiores a 200°C y altas presiones. Por otro lado, la energía 
libre de Gibbs se vuelve positiva sobre los 500°C, haciendo espontánea la 
reacción opuesta a la metanación, es decir, el reformado de metano. Como 
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consecuencia, es necesario trabajar entre 200-400°C para obtener una alta 
conversión de CO2 y alta selectividad a la formación de CH4. 
 
o El sistema catalítico más utilizado para la reacción de metanación de CO2 es el 
de 20-25% de Ni sobre ɣ-Al2O3. Las condiciones de reacción suelen comprender 
temperaturas entre 200 y 400°C y presiones entre la atmosférica y 30 bar. 
 
o Los reactores mayormente utilizados en la reacción de Sabatier son de lecho 
fijo y fluidizado. Para evitar los problemas detectados en estos reactores, se 
están desarrollando reactores para la intensificación del proceso que 
maximicen el contacto gas-sólido y permitan una buena transferencia de 
energía y materia.  
 
o Aunque se ha encontrado algún estudio del uso de reactores 
microestructurados en la metanación con CO2, estos han sido escasos y 
solamente uno a nivel nacional. 
 
- Conclusiones referentes al desarrollo del modelo del reactor de milicanales y su 
validación. 
 
o Se ha desarrollado un modelo fluidodinámico para el reactor de milicanales 
utilizando el software COMSOL Multiphysics® con el objetivo de predecir los 
resultados experimentales obtenidos en el reactor de milicanales desarrollado 
en Tecnalia. Este modelo se ha ajustado, obteniéndose los siguientes 
parámetros: n=0,3, una energía de activación de Ea = 83 kJ/mol y un valor del 
factor preexponencial de A = 4,5x107 cm.mol-1.s-1. Estos valores se asemejan a 
los encontrados en bibliografía. 
 
o El modelo desarrollado se ha estudiado para un rango de temperaturas de 200-
400°C, un rango de presiones de 5-25 bar, relación H2/CO2 de 4/1 y una 
velocidad espacial de 0-400 NL.gcat
-1 .h-1. 
 
o Para la definición del modelo no se ha tenido en cuenta la reacción inversa a la 
metanación (reformado de gas natural), favorable a temperaturas superiores a 
500°C. Es por ello por lo que la temperatura de trabajo superior se ha limitado 
a 400°C. 
 
o Tecnalia ha desarrollado un reactor de milicanales basado en la réplica de un 
canal básico en función de la producción deseada. Las dimensiones del canal 
básico (monocanal) para la reacción de metanación son de 7,5 mm de diámetro 
interno y 75 mm de longitud. El reactor está fabricado en acero inoxidable 316 
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mediante la tecnología SLM. Debido al diseño de este reactor se logra una 
intensificación del proceso al mejorar las propiedades de transferencia de 
materia y energía. 
 
o Para la definición del modelo se ha utilizado la unidad básica de reacción o 
monocanal. Este reactor se encuentra relleno completamente con catalizador 
Ni/Al2O3. 
 
o Se ha aplicado el modelo desarrollado a un reactor de 16 milicanales. Este 
estudio concluye que el comportamiento de los 16 milicanales es similar al 
observado en el modelo de un solo canal. 
 
o El modelo matemático desarrollado se ha verificado en el laboratorio mediante 
la realización de ensayos experimentales. La comparación de los resultados 
obtenidos experimentalmente con los obtenidos con el modelo determina que 
dicho modelo desarrollado es capaz de predecir el comportamiento del sistema 
real para el rango de condiciones de operación diseñado.  
 
o El modelo desarrollado se ajusta en gran medida a los resultados 
experimentales: R2>0,997, para el rango 200-400°C, 15 bar y 80 NL.gcat
-1 .h-1 y 
R2>0,97, para el rango 5-25 bar, 300°C y 80 NL.gcat
-1 .h-1 Las condiciones aportadas 
por el modelo se han verificado a nivel experimental ofreciendo un error 
inferior al 2%. 
 
o Gracias al modelo desarrollado, se han determinado las mejores condiciones 
del proceso para obtener un GNS con calidad suficiente para ser inyectado 
directamente en la red de gas natural existente sin un tratamiento posterior. 
Estas condiciones son: 280°C, 20 bar y 62,5 NL.gcat
-1 .h-1. 
 
o El modelo desarrollado ha proporcionado un conocimiento de los fenómenos 
de transporte dentro del reactor, lo cual podría ayudar a futuros estudios sobre 
el diseño y operación de reactores catalíticos de milicanales.  
 
- Conclusiones referentes a la comparación del rendimiento ofrecido por un reactor 
de lecho fijo y un reactor monocanal. 
 
o El reactor de monocanal ha mostrado un buen rendimiento en términos de 
conversión de CO2 y producción de CH4, con los mejores resultados obtenidos 
a 25 bar y 300°C para una velocidad espacial de 80 NL.gcat-1.h-1. 
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o El reactor de milicanales ofrece mejores conversiones de CO2 y rendimiento en 
comparación con un reactor de lecho fijo convencional, en las condiciones 
estudiadas. Así, el uso del monocanal mejoró la conversión hasta un 27,7% 
respecto al lecho fijo debido a su mayor relación área/volumen, lo que permite 
una mejora en la transferencia de materia. 
 
o No se observa pérdida de carga significativa en los ensayos experimentales 




- Se recomienda realizar un estudio de desarrollo de catalizadores para la 
metanación de CO2 con el objetivo de lograr un catalizador con alta actividad a 
menor presión (<25 bar). El estudio debería de incluir una caracterización 
pormenorizada para determinar las propiedades exactas del catalizador.  
 
- Para futuras investigaciones, se recomienda modelar la reacción de Sabatier 
utilizando biogás (CO2 + CH4) libre de impurezas (H2S, etc.) y en régimen no 
isotermo para estudiar el comportamiento del sistema de refrigeración. De esta 
forma, se modelizaría el proceso de generación de GNS partiendo de fuentes 
totalmente renovables.  
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ANEXO 1. MODELO DEL REACTOR DE MILICANALES 
PARA LA REACCIÓN DE SABATIER. 
 
Kinetics and energy balance 
Modeling Instructions 
From the File menu, choose New. 
NEW 
In the New window, click Model Wizard. 
MODEL WIZARD 
1 In the Model Wizard window, click 0D. 
2 In the Select Physics tree, select Chemical Species Transport>Reaction Engineering (re). 
3 Click Add. 
4 Click Study. 
5 In the Select Study tree, select Preset Studies>Stationary Plug Flow. 
6 Click Done. 
GLOBAL DEFINITIONS  
Parameters 
1 On the Home toolbar, click Parameters. 
2 In the Settings window for Parameters, locate the Parameters section. 
3 In the table, enter the following settings: 




Or click Load from File and browse to COMSOL folder and double-click the file parámetros.txt. 
REACTION ENGINEERING (RE) 
Reaction 1 
1 On the Reaction Engineering toolbar, click Reaction. 
2 In the Settings window for Reaction, locate the Reaction Formula section. 
3 In the Formula text field, type CO2+4H2<=>CH4+2H2O. 
4 Locate the Reaction Rate section. From the Reaction rate list, choose User defined. 




6 Locate the Rate Constants section. Select the Use Arrhenius expressions check box. 
7 In the Af text field, type 4.5*10^7 
8 In de nf text field, type 0 
9 In the Ef text field, type 83000 
10 Locate the Rate Constants section. Select the Specify equilibrium constant check box. 
11 In the Model Builder window, click Reaction Engineering (re). 
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12 In the Settings window for Reaction Engineering, locate the Reactor section. 
13 From the Reactor type list, choose Plug flow. 
14 In the Settings window for Reaction Engineering, locate the Energy Balance section. 
15 From the list, choose Include. 
16 In the Q text field, type (T_coolant-re.T)*U*A_vol. 
17 Locate the Mixture Properties section. In the p text field, type p_in. 
18 Locate the Calculate Transport Properties section. Select the Calculate Mixture Properties 
check box. 
19 Locate the Mass Balance section. From the Volumetric rate list, choose User defined. 
20 In the v text field, type vrate. 
21 In the Settings window for Reaction Engineering, click to expand the CHEMKIN Import for 
Species Property section. 
22 Locate the Thermo input file section. Click Browse. 
23 Browse to the COMSOL folder and double-click the file thermo.txt. 
24 Click Import. 
25 Locate the Transport input file section. Click Browse. 
26 Browse to the COMSOL folder and double-click the file transport.txt. 
27 Click Import. 
Initial Values 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Initial Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the General Parameters section. 
3 In the Inlet temperature text field, type T_in 
4 In the Settings window for Initial Values, locate the Volumetric Species Initial Value section. 
5 In the table, enter the following settings: 





1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: CO2. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_CO2. 
Species: H2 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: H2. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_H2. 
Species: CH4 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: CH4. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_CH4. 
Species: H2O 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: H2O. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_H2O. 
STUDY 1 
Solution 1 (sol1) 
1 On the Study toolbar, click Show Default Solver. 
Step 1: Stationary Plug Flow 
1 In the Model Builder window, under Study 1 click Step 1: Stationary Plug Flow. 
2 Locate Study Settings section. 
3 In the Volumes text field, type 0 R_vol. 
4 From the Tolerance list check User controlled. 
5 In the Relative tolerance text field, type 1e-7. 
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6 On the Study toolbar, click Compute. 
RESULTS 
Temperature 
1 On the Results toolbar, click 1 D Plot Group. 
2 In the Settings window for 1 D Plot Group, type Temperature in the Label text field. 
3 In the Model Builder window, under Results right-click Temperature and choose Global. 
3 In the Settings window for Global, locate the y-Axis Data section. 
4 In the table, click Clear Table and enter the following settings: 
 




From the File menu, choose New. 
NEW 
In the New window, click Model Wizard. 
MODEL WIZARD 
1 In the Model Wizard window, click 0D. 
2 In the Select Physics tree, select Chemical Species Transport>Reaction Engineering (re). 
3 Click Add. 
4 Click Study. 
5 In the Select Study tree, select Preset Studies>Stationary Plug Flow. 
6 Click Done. 
GLOBAL DEFINITIONS  
Parameters 
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1 On the Home toolbar, click Parameters. 
2 In the Settings window for Parameters, locate the Parameters section. 
3 In the table, enter the following settings: 
 
Or click Load from File and browse to COMSOL folder and double-click the file parámetros.txt. 
DEFINITIONS  
Variables 1 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) right-click Definitions and choose 
Variables. 
2 In the Settings window for Variables, locate the Variables section. 
3 In the table, enter the following settings: 
 
REACTION ENGINEERING (RE) 
Reaction 1 
1 On the Reaction Engineering toolbar, click Reaction. 
2 In the Settings window for Reaction, locate the Reaction Formula section. 
3 In the Formula text field, type CO2+4H2<=>CH4+2H2O. 
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4 Locate the Reaction Rate section. From the Reaction rate list, choose User defined. 




6 Locate the Rate Constants section. Select the Use Arrhenius expressions check box. 
7 In the Af text field, type 4.5*10^7 
8 In de nf text field, type 0 
9 In the Ef text field, type 83000 
10 Locate the Rate Constants section. Select the Specify equilibrium constant check box. 
11 Locate the Equilibrium Settings section. From the Equilibrium expression list, choose User 
defined. 
12 In the Keq0 text field, type Keq 
13 In the Model Builder window, click Reaction Engineering (re). 
14 In the Settings window for Reaction Engineering, locate the Reactor section. 
15 From the Reactor type list, choose Plug flow. 
16 Locate the Energy Balance section. In the T text field, type T_in. 
17 Locate the Mixture Properties section. In the p text field, type p_in. 
18 Locate the Mass Balance section. From the Volumetric rate list, choose User defined. 
19 In the v text field, type vrate. 
Initial Values 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Initial Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Volumetric Species Initial Value section. 
3 In the table, enter the following settings: 
 




1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: CO2. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_CO2. 
Species: H2 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: H2. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_H2. 
Species: CH4 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: CH4. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_CH4. 
Species: H2O 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1)>Reaction Engineering (re) click 
Species: H2O. 
2 Locate General Parameters section. In the M text field, type M_H2O. 
STUDY 1 
Solution 1 (sol1) 
1 On the Study toolbar, click Show Default Solver. 
Step 1: Stationary Plug Flow 
1 In the Model Builder window, under Study 1 click Step 1: Stationary Plug Flow. 
2 Locate Study Settings section. 
3 In the Volumes text field, type 0 R_vol. 
4 From the Tolerance list check User controlled. 
5 In the Relative tolerance text field, type 1e-7. 
6 On the Study toolbar, click Compute. 
RESULTS 




1 On the Results toolbar, click 1 D Plot Group. 
2 In the Settings window for 1 D Plot Group, type Temperature in the Label text field. 
3 In the Model Builder window, under Results right-click Temperature and choose Global. 
3 In the Settings window for Global, locate the y-Axis Data section. 
4 In the table, click Clear Table and enter the following settings: 
 




From the File menu, choose New. 
NEW 
In the New window, click Model Wizard. 
MODEL WIZARD 
1 In the Model Wizard window, click 2D axisymmetric. 
2 In the Select physics tree, select Chemical Species Transport>Chemistry (chem). 
3 Click Add. 
4 In the Select physics tree, select Chemical Species Transport>Transport of Concentrated 
Species (tcs). 
5 Click Add. 
6 In the Number of species text field, type 4. 
7 In the Concentrations table, enter the following settings: 
 
8 In the Select physics tree, select Heat Transfer>Heat Transfer in Porous Media (ht). 
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9 Click Add. 
10 In the Select physics tree, select Fluid Flow>Single-Phase Flow>Laminar Flow (spf). 
11 Click Add. 
12 Click Study. 
13 In the Select study tree, select Preset Studies for Selected Physics Interfaces>Stationary. 
14 Click Done. 
GLOBAL DEFINITIONS  
Parameters 
1 On the Home toolbar, click Parameters. 
2 In the Settings window for Parameters, locate the Parameters section. 
3 In the table, enter the following settings: 
 
Or click Load from File and browse to COMSOL folder and double-click the file parámetros.txt. 
GEOMETRY 1 
Rectangle 1 (r1) 
1 On the Geometry toolbar, click Primitives and choose Rectangle. 
2 In the Settings window for Rectangle 1, locate the Size and Shape section. 
3 In the Width text field, type rad. 
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4 In the Height text field, type L. 
Rectangle 2 (r2) 
1 On the Geometry toolbar, click Primitives and choose Rectangle. 
2 In the Settings window for Rectangle 2, locate the Size and Shape section. 
3 In the Width text field, type 0.5[mm]. 
4 In the Height text field, type L. 
5 In the Settings window for Rectangle 2, locate the Position section. 
6 In the r text field, type rad. 
7 Click the Build All Objects button. 
CHEMISTRY (CHEM) 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Chemistry (chem). 
2 In the Settings window for Chemistry, locate the Model Inputs section. 
3 From the T list, choose Temperature (ht). 
4 From the P list, choose Absolute pressure (spf). 
5 Click to expand the Mixture section. From the Mixture list, choose Gas. 
6 Click to expand the Calculate transport properties section. Locate the Calculate Transport 
Properties section. Select the Calculate mixture properties check box. 
Reaction 1 
1 On the Physics toolbar, click Domains and choose Reaction. 
2 In the Settings window for Reaction, locate the Reaction Formula section. 
3 In the Formula text field, type CO2+4H2<=>CH4+2H2O. 
4 Click Apply. 
5 Locate the Reaction Rate section. From the Reaction rate list, choose User defined. 
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7 Locate the Rate Constants section. Select the Use Arrhenius expressions check box. 
8 In the Af text field, type 4.5*10^7. 
9 In de nf text field, type 0. 
10 In the Ef text field, type 83000. 
11 Locate the Rate Constants section. Select the Specify equilibrium constant check box. 
12 Locate the Equilibrium Settings section. From the Equilibrium constant list, choose 
Automatic. 
13 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Chemistry (chem). 
14 In the Settings window for Chemistry, locate Model Input, Concentrations section. 
15 In the table, enter the following settings: 
 
16 In the Settings window for Chemistry, click to expand the CHEMKIN Import for Species 
Property section. 
17 Locate the Thermo input file section. Click Browse. 
18 Browse to the COMSOL folder and double-click the file thermo.txt. 
19 Click Import. 
20 Locate the Transport input file section. Click Browse. 
21 Browse to the COMSOL folder and double-click the file transport.txt. 
22 Click Import. 
TRANSPORT OF CONCENTRATED SPECIES (TCS) 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Transport of Concentrated 
Species (tcs). 
2 Select Domain 1 only. 
3 In the Settings window for Transport of Concentrated Species, locate the Transport 
Mechanisms section. 
4 Select the Mass transfer in porous media check box. 
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Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, expand the Transport of Concentrated Species (tcs) node, then 
click Initial Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Initial Values section. 
3 From the Mixture specifications list, choose Mole fractions. 
4 In the X0,wH2 text field, type 0.8 
5 In the X0,wCH4 text field, type 0 
6 In the X0,wH2O text field, type 0 
 
Reaction Sources 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Reaction Sources. 
2 Select Domain 1 only. 
3 Locate the Reactions section. Select the Mass transfer to other phases check box. 
4 In the RwCO2 text field, type M_CO2*chem.R_CO2. 
5 In the RwH2 text field, type M_H2*chem.R_H2. 
6 In the RwCH4 text field, type M_CH4*chem.R_CH4. 
7 In the RwH2O text field, type M_H2O*chem.R_H2O. 
8 Locate the Reacting Volume section. 
9 From the Reacting Volume list, choose Pore Volume. 
Inflow 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Inflow. 
2 Select Boundary 2 only. 
3 Locate Inflow section. From the Mixture specifications list, choose Mole fractions. 
4 In the X0,wH2 text field, type 0.8 
5 In the X0,wCH4 text field, type 0 
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6 In the X0,wH2O text field, type 0 
Outflow 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Outflow. 
2 Select Boundary 3 only. 
Porous Media Transport Properties 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs) node, and 
choose Porous Media Transport Properties. 
2 Select Domain 1 only. 
3 In the Settings window for Porous Media Transport Properties, locate the Model Input 
section. 
4 From the T list, choose Temperature (ht). 
5 From the pA list, choose Absolute pressure (spf). 
6 Locate Matrix Properties section. 
7 In the ϵp text field, type 0.352. 
8 Locate the Density section. 
9 From the MwCO2 list, choose Molar mass (chem/CO2). 
10 From the MwH2 list, choose Molar mass (chem/H2). 
11 From the MwCH4 list, choose Molar mass (chem/CH4). 
12 From the MwH2O list, choose Molar mass (chem/H2O). 
13 Locate the Convection section. 
14 From the u list, choose Velocity field (spf). 
15 Locate the diffusion section. 
16 In the Dik table, enter the following settings: 
 
17 From the Effective diffusivity model list, choose No correction. 
HEAT TRANSFER IN POROUS MEDIA (HT)  
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Porous Medium 1 
1 In the Model Builder window, expand the Component 2 (comp2)> Heat Transfer in Porous 
Media (ht) node, then click Porous Medium 1. 
2 In the Settings window for Porous Medium, locate the Model Input section. 
3 From the pA list, choose Absolute pressure (spf). 
4 From the u list, choose Velocity field (spf). 
5 Locate the Heat Conduction, Fluid section. 
6 From the k list, choose Thermal conductivity (chem). 
7 Locate the Thermodynamics, Fluid section. 
8 From the Fluid type list, choose Ideal gas. 
9 From the Gas constant type list, choose Mean molar mass. 
10 From the Mn list, choose Mean molar mass (chem). 
11 From the Cp list, choose Mass-averaged mixture specific heat (chem). 
12 Locate the Immobile Solids section. In the θp text field, type 0.648. 
13 Locate the Heat Conduction, Porous Matrix section. 
14 From the kp list, choose User Defined. 
15 In the kp text field, type 27. 
16 Locate the Thermodynamics, Porous Matrix section. 
17 From the Density list, choose User Defined. 
18 In the ρp text field, type 880. 
19 From the Specific heat capacity list, choose User Defined. 
20 In the Cp,p text field, type 500. 
Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, under Heat Transfer in Porous Media (ht) node click Initial 
Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Override and Contribution section. 
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3 In the T text field, type T_in. 
Solid 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Solid. 
2 Select Domain 2 only. 
3 Locate the Heat Conduction, Solid section. 
4 From the Thermal conductivity list, choose User defined. 
5 In the k text field, type 16.3. 
6 Locate the Thermodynamics, Solid section. 
7 From the Density list, choose User defined. 
8 In the ρ text flied, type 7960. 
9 From the Heat capacity at constant pressure list, choose User defined. 
10 In the Cp text flied, type 502. 
Heat Source 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Heat 
Source. 
2 Select Domain 1 only. 
3 Locate Heat Source section. 
4 From the General Source list, choose Heat Source of reactions (chem). 
Heat Source 2 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Heat 
Source. 
2 Select Domain 2 only. 
3 Locate Heat Source section. 
4 In the Q0 text field, type (T_coolant-T)*U*A_vol 
Temperature 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose 
Temperature. 
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2 Select Boundaries 2, 5 and 7 only. 
3 Locate Temperature section. 
4 In the T0 text field, type T_in. 
LAMINAR FLOW (SPF)  
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Laminar Flow (spf). 
2 Select Domain 1 only. 
3 Locate the Physical Model section. 
4 From the Compressibility list, choose Compressible Flow (Ma<0.3). 
Fluid Properties 1 
1 In the Model Builder window, expand the Laminar Flow (spf) node, then click Fluid Properties 
1. 
2 In the Settings window for Fluid Properties, locate the Fluid Properties section. 
3 From the ρ list, choose Density (chem). 
4 From the μ list, choose Dynamic viscosity (chem). 
Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, under Laminar Flow (spf) node, click Initial Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Initial Values section. 
3 In the u table, enter the following settings: 
 
4 In the p text field, type p_in. 
Inlet 1 
1 In the Model Builder window, right click Laminar Flow (spf), and choose Inlet. 
2 Select Boundary 2 only. 
3 In the Settings window for Inlet, locate the Velocity section. 
4 In the U0 text field, type v_av. 
Outlet 1 
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1 In the Model Builder window, right click Laminar Flow (spf), and choose Outlet. 
2 Select Boundary 3 only. 
3 In the Settings window for Outlet, locate the Pressure Conditions section. 
4 In the p0  text field, type p_in. 
5 Select the Normal flow check box. 
MESH 1 
1 In the Model builder window, right click Mesh 1, and choose Free Triangular. 
2 In the Model Builder window, under Mesh 1 node, click Size. 
3 From the Predefined list, choose Extra coarse. 
4 Click Build All. 
5 On the Study toolbar, click Compute. 
RESULTS 
Delete all the results that appeared automatically, except to Temperature, 3D (ht) and Velocity 
(spf) 1. 
CO2 Molar fraction 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type CO2 Molar fraction in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 Locate Number Format section. Select the Manual color legend check box. 
5 In the Precision text field, type 6. 
6 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Surface. 
7 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
8 In the Expression text field, type tcs.x_wCO2. 
9 On the CO2 Molar fraction toolbar, click Plot. 
H2 Molar fraction 
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1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type H2 Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand H2 Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wH2. 
6 On the H2 Molar fraction toolbar, click Plot. 
CH4 Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type CH4 Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand CH4 Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wCH4. 
6 On the CH4 Molar fraction toolbar, click Plot. 
H2O Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type H2O Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand H2O Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wH2O. 
6 On the H2O Molar fraction toolbar, click Plot. 
Pressure 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
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2 In the Settings window for 3D Plot Group, type Pressure in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 In the Model Builder, under Results, right click Pressure, and choose Surface. 
5 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
6 In the Expression text field, type p. 
7 From the Unit list, choose bar. 
8 On the Pressure toolbar, click Plot. 
Mole fraction 
1 On the Results toolbar, click 1 D Plot Group. 
2 In the Settings window for 1 D Plot Group, type Mole fraction in the Label text field. 
3 In the Model Builder window, under Results right-click Mole fraction and choose Line Graph. 
4 In the Settings window for Line Graph, type CO2 in the Label text field. 
5 Select the Boundary 1 only. 
6 Locate the y-Axis Data section. 
7 In the Expression text field, type tcs.x_wCO2. 
8 In the Model Builder window, under Results right-click Mole fraction and choose Line Graph. 
9 In the Settings window for Line Graph, type H2 in the Label text field. 
10 Select the Boundary 1 only. 
11 Locate the y-Axis Data section. 
12 In the Expression text field, type tcs.x_wH2. 
13 In the Model Builder window, under Results right-click Mole fraction and choose Line Graph. 
14 In the Settings window for Line Graph, type CH4 in the Label text field. 
15 Select the Boundary 1 only. 
16 Locate the y-Axis Data section. 
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17 In the Expression text field, type tcs.x_wCH4. 
18 In the Model Builder window, under Results right-click Mole fraction and choose Line Graph. 
19 In the Settings window for Line Graph, type H2O in the Label text field. 
20 Select the Boundary 1 only. 
21 Locate the y-Axis Data section. 
22 In the Expression text field, type tcs.x_wH2O. 
23 On the Mole fraction toolbar, click Plot button. 
3D Millichannel 
Modeling Instructions 
From the File menu, choose New. 
NEW 
In the New window, click Model Wizard. 
MODEL WIZARD 
1 In the Model Wizard window, click 3D. 
2 In the Select physics tree, select Chemical Species Transport>Chemistry (chem). 
3 Click Add. 
4 In the Select physics tree, select Chemical Species Transport>Transport of Concentrated 
Species (tcs). 
5 Click Add. 
6 In the Number of species text field, type 4. 
7 In the Concentrations table, enter the following settings: 
 
8 In the Select physics tree, select Heat Transfer>Heat Transfer in Porous Media (ht). 
9 Click Add. 
10 In the Select physics tree, select Fluid Flow>Single-Phase Flow>Laminar Flow (spf). 
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11 Click Add. 
12 Click Study. 
13 In the Select study tree, select Preset Studies for Selected Physics Interfaces>Stationary. 
14 Click Done. 
GLOBAL DEFINITIONS  
Parameters 
1 On the Home toolbar, click Parameters. 
2 In the Settings window for Parameters, locate the Parameters section. 
3 In the table, enter the following settings: 
 
Or click Load from File and browse to COMSOL folder and double-click the file parámetros.txt. 
GEOMETRY 1 
Cylinder 1 (cyl1) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder 1, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.375[mm]. 
4 In the Height text field, type L. 
5 Locate the Layers section. 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
145 
 
6 In the table, enter the following settings: 
 
7 Click the Build All Objects button. 
CHEMISTRY (CHEM) 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Chemistry (chem). 
2 In the Settings window for Chemistry, locate the Model Inputs section. 
3 From the T list, choose Temperature (ht). 
4 From the P list, choose Absolute pressure (spf). 
5 Click to expand the Mixture section. From the Mixture list, choose Gas. 
6 Click to expand the Calculate transport properties section. Locate the Calculate Transport 
Properties section. Select the Calculate mixture properties check box. 
Reaction 1 
1 On the Physics toolbar, click Domains and choose Reaction. 
2 In the Settings window for Reaction, locate the Reaction Formula section. 
3 In the Formula text field, type CO2+4H2<=>CH4+2H2O. 
4 Click Apply. 
5 Locate the Reaction Rate section. From the Reaction rate list, choose User defined. 





7 Locate the Rate Constants section. Select the Use Arrhenius expressions check box. 
8 In the Af text field, type 4.5*10^7. 
9 In de nf text field, type 0. 
10 In the Ef text field, type 83000. 
11 Locate the Rate Constants section. Select the Specify equilibrium constant check box. 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
146 
 
12 Locate the Equilibrium Settings section. From the Equilibrium constant list, choose 
Automatic. 
13 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Chemistry (chem). 
14 In the Settings window for Chemistry, locate Model Input, Concentrations section. 
15 In the table, enter the following settings: 
 
16 In the Settings window for Chemistry, click to expand the CHEMKIN Import for Species 
Property section. 
17 Locate the Thermo input file section. Click Browse. 
18 Browse to the COMSOL folder and double-click the file thermo.txt. 
19 Click Import. 
20 Locate the Transport input file section. Click Browse. 
21 Browse to the COMSOL folder and double-click the file transport.txt. 
22 Click Import. 
TRANSPORT OF CONCENTRATED SPECIES (TCS) 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Transport of Concentrated 
Species (tcs). 
2 Select Domain 3 only. 
3 In the Settings window for Transport of Concentrated Species, locate the Transport 
Mechanisms section. 
4 Select the Mass transfer in porous media check box. 
Reaction Sources 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Reaction Sources. 
2 Select Domain 3 only. 
3 Locate the Reactions section. Select the Mass transfer to other phases check box. 
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4 In the RwCO2 text field, type M_CO2*chem.R_CO2. 
5 In the RwH2 text field, type M_H2*chem.R_H2. 
6 In the RwCH4 text field, type M_CH4*chem.R_CH4. 
7 In the RwH2O text field, type M_H2O*chem.R_H2O. 
8 Locate the Reacting Volume section. 
9 From the Reacting Volume list, choose Pore Volume. 
Inflow 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Inflow. 
2 Select Boundary 10 only. 
3 Locate Inflow section. From the Mixture specifications list, choose Mole fractions. 
4 In the X0,wH2 text field, type 0.8 
5 In the X0,wCH4 text field, type 0 
6 In the X0,wH2O text field, type 0 
Outflow 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Outflow. 
2 Select Boundary 11 only. 
Porous Media Transport Properties 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs) node, and 
choose Porous Media Transport Properties. 
2 Select Domain 3 only. 
3 In the Settings window for Porous Media Transport Properties, locate the Model Input 
section. 
4 From the T list, choose Temperature (ht). 
5 From the pA list, choose Absolute pressure (spf). 
6 Locate Matrix Properties section. 
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7 In the ϵp text field, type 0.352. 
8 Locate the Density section. 
9 From the MwCO2 list, choose Molar mass (chem/CO2). 
10 From the MwH2 list, choose Molar mass (chem/H2). 
11 From the MwCH4 list, choose Molar mass (chem/CH4). 
12 From the MwH2O list, choose Molar mass (chem/H2O). 
13 Locate the Convection section. 
14 From the u list, choose Velocity field (spf). 
15 Locate the diffusion section. 
16 In the Dik table, enter the following settings: 
 
17 From the Effective diffusivity model list, choose No correction. 
HEAT TRANSFER IN POROUS MEDIA (HT)  
Porous Medium 1 
1 In the Model Builder window, expand the Component 2 (comp2)> Heat Transfer in Porous 
Media (ht) node, then click Porous Medium 1. 
2 In the Settings window for Porous Medium, locate the Model Input section. 
3 From the pA list, choose Absolute pressure (spf). 
4 From the u list, choose Velocity field (spf). 
5 Locate the Heat Conduction, Fluid section. 
6 From the k list, choose Thermal conductivity (chem). 
7 Locate the Thermodynamics, Fluid section. 
8 From the Fluid type list, choose Ideal gas. 
9 From the Gas constant type list, choose Mean molar mass. 
10 From the Mn list, choose Mean molar mass (chem). 
11 From the Cp list, choose Mass-averaged mixture specific heat (chem). 
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12 Locate the Immobile Solids section. In the θp text field, type 0.648. 
13 Locate the Heat Conduction, Porous Matrix section. 
14 From the kp list, choose User Defined. 
15 In the kp text field, type 27. 
16 Locate the Thermodynamics, Porous Matrix section. 
17 From the Density list, choose User Defined. 
18 In the ρp text field, type 880. 
19 From the Specific heat capacity list, choose User Defined. 
20 In the Cp,p text field, type 500. 
Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, under Heat Transfer in Porous Media (ht) node click Initial 
Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Override and Contribution section. 
3 In the T text field, type T_in. 
Solid 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Solid. 
2 Select Domains 1, 2, 4 and 5 only. 
3 Locate the Heat Conduction, Solid section. 
4 From the Thermal conductivity list, choose User defined. 
5 In the k text field, type 16.3. 
6 Locate the Thermodynamics, Solid section. 
7 From the Density list, choose User defined. 
8 In the ρ text flied, type 7960. 
9 From the Heat capacity at constant pressure list, choose User defined. 
10 In the Cp text flied, type 502. 
Heat Source 1 
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1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Heat 
Source. 
2 Select Domain 3 only. 
3 Locate Heat Source section. 
4 From the General Source list, choose Heat Source of reactions (chem). 
Heat Source 2 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Heat 
Source. 
2 Select Domains 1, 2, 4 and 5 only. 
3 Locate Heat Source section. 
4 In the Q0 text field, type (T_coolant-T)*U*A_vol 
Temperature 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose 
Temperature. 
2 Select Boundaries 2, 3, 4, 5, 10, 13, 14, 19 and 21 only. 
3 Locate Temperature section. 
4 In the T0 text field, type T_in. 
LAMINAR FLOW (SPF)  
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Laminar Flow (spf). 
2 Select Domain 1 only. 
3 Locate the Physical Model section. 
4 From the Compressibility list, choose Compressible Flow (Ma<0.3). 
Fluid Properties 1 
1 In the Model Builder window, expand the Laminar Flow (spf) node, then click Fluid Properties 
1. 
2 In the Settings window for Fluid Properties, locate the Fluid Properties section. 
3 From the ρ list, choose Density (chem). 
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4 From the μ list, choose Dynamic viscosity (chem). 
Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, under Laminar Flow (spf) node, click Initial Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Initial Values section. 
3 In the u table, enter the following settings: 
 
4 In the p text field, type p_in. 
Inlet 1 
1 In the Model Builder window, right click Laminar Flow (spf), and choose Inlet. 
2 Select Boundary 10 only. 
3 In the Settings window for Inlet, locate the Velocity section. 
4 In the U0 text field, type v_av. 
Outlet 1 
1 In the Model Builder window, right click Laminar Flow (spf), and choose Outlet. 
2 Select Boundary 11 only. 
3 In the Settings window for Outlet, locate the Pressure Conditions section. 
4 In the p0 text field, type p_in. 
5 Select the Normal flow check box. 
STUDY 1 
1 In the Model Builder window, under Study 1, right click Solver Configuration, and choose 
Show Default Solver. 
2 Expand Solution node, right click Stationary Solver 1 and choose Fully Coupled. 
3 In the Settings window for Fully Coupled, locate the General section. 
4 From the Linear Solver list, choose Direct. 
5 In the Settings window for Direct, from the Solver list, choose PARDISO. 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
152 
 
6 On the Study toolbar, click Compute. 
RESULTS 
Delete all the results that appeared automatically. 
CO2 Molar fraction 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type CO2 Molar fraction in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 Locate Number Format section. Select the Manual color legend check box. 
5 In the Precision text field, type 6. 
6 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Surface. 
7 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
8 In the Expression text field, type tcs.x_wCO2. 
9 On the CO2 Molar fraction toolbar, click Plot. 
H2 Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type H2 Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand H2 Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wH2. 
6 On the H2 Molar fraction toolbar, click Plot. 
CH4 Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type CH4 Molar fraction. 
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3 In the Model Builder, expand CH4 Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wCH4. 
6 On the CH4 Molar fraction toolbar, click Plot. 
H2O Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type H2O Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand H2O Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wH2O. 
6 On the H2O Molar fraction toolbar, click Plot. 
Pressure 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type Pressure in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 In the Model Builder, under Results, right click Pressure, and choose Surface. 
5 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
6 In the Expression text field, type p. 
7 From the Unit list, choose bar. 
8 On the Pressure toolbar, click Plot. 
Temperature 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type Temperature in the Label text field. 
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3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 In the Model Builder, under Results, right click Temperature, and choose Slice. 
5 In the Settings window for Slice 1, locate the Expression section. 
6 In the Expression text field, type T. 
7 Locate Plane Data section. 
8 In the Planes text field, type 1. 
9 On the Temperature toolbar, click Plot. 
Velocity 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type Velocity in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 In the Model Builder, under Results, right click Velocity, and choose Slice. 
5 In the Settings window for Slice 1, locate the Expression section. 
6 In the Expression text field, type spf.U. 
7 Locate Plane Data section. 
8 In the Planes text field, type 1. 
9 On the Velocity toolbar, click Plot. 
 
16 channel geometry 
Modeling Instructions 
From the File menu, choose New. 
NEW 
In the New window, click Model Wizard. 
MODEL WIZARD 
1 In the Model Wizard window, click 3D. 
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2 Click Done. 
GEOMETRY 1 
1 In the Model Builder window, under Component 1, click Geometry. 
2 In the Settings window for Geometry, locate the Units section. 
3 From the Length Unit list, choose mm. 
Cylinder 1 (cyl1) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.375. 
4 In the Height text field, type 81. 
5 Locate the Position section. In the z text field, type -3. 
6 Locate the Layers section. 
7 In the table, enter the following settings: 
 
8 Click Build Selected. 
Cylinder 2 (cyl2) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.375. 
4 In the Height text field, type 81. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 4. 
6 In the z text field, type -3. 
7 Locate the Layers section. 
8 In the table, enter the following settings: 
 
9 Click Build Selected. 
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Cylinder 3 (cyl3) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.375. 
4 In the Height text field, type 81. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 8. 
6 In the z text field, type -3. 
7 Locate the Layers section. 
8 In the table, enter the following settings: 
 
9 Click Build Selected. 
Cylinder 4 (cyl4) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.375. 
4 In the Height text field, type 81. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 12. 
6 In the z text field, type -3. 
7 Locate the Layers section. 
8 In the table, enter the following settings: 
 
9 Click Build Selected. 
Copy 1 (copy1) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select all the objects. 
3 Locate the Displacement section. In the y text field, type range(4,4,12). 
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4 Click Build Selected. 
Hexahedron 1 (hex1) 
1 On the Geometry toolbar, click More Primitives and choose Hexahedron. 
2 Locate the Vertices section and enter the following settings: 
 
3 Click Build Selected. 
Hexahedron 2 (hex2) 
1 On the Geometry toolbar, click More Primitives and choose Hexahedron. 
2 Locate the Vertices section and enter the following settings: 
 
3 Click Build Selected. 
Hexahedron 3 (hex3) 
1 On the Geometry toolbar, click More Primitives and choose Hexahedron. 
2 Locate the Vertices section and enter the following settings: 




3 Click Build Selected. 
Copy 2 (copy2) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects hex1, hex2 and hex3 only. 
3 Locate the Displacement section. In the y text field, type range(4,4,12). 
4 Click Build Selected. 
Copy 3 (copy3) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects hex1, hex2, hex3, copy2 (1), copy2 (2), copy2 (3), copy2 (4), copy2 (5), 
copy2 (6), cpoy2 (7), copy2 (8) and copy2 (9) only. 
3 Locate the Displacement section. In the z text field, type range(3.995,4.03,71.755). 
4 Click Build Selected. 
Hexahedron 4 (hex4) 
1 On the Geometry toolbar, click More Primitives and choose Hexahedron. 
2 Locate the Vertices section and enter the following settings: 
 
3 Click Build Selected. 
Hexahedron 5 (hex5) 
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1 On the Geometry toolbar, click More Primitives and choose Hexahedron. 
2 Locate the Vertices section and enter the following settings: 
 
3 Click Build Selected. 
Hexahedron 6 (hex6) 
1 On the Geometry toolbar, click More Primitives and choose Hexahedron. 
2 Locate the Vertices section and enter the following settings: 
 
3 Click Build Selected. 
Copy 4 (copy4) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects hex4, hex5 and hex6 only. 
3 Locate the Displacement section. In the x text field, type range(4,4,12). 
4 Click Build Selected. 
Copy 5 (copy5) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects hex4, hex5, hex6, copy4 (1), copy4 (2), copy4 (3), copy4 (4), copy4 (5), 
copy4 (6), cpoy4 (7), copy4 (8) and copy4 (9) only. 
3 Locate the Displacement section. In the z text field, type range(3.995,4.03,71.755). 
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4 Click Build Selected. 
Cylinder 5 (cyl5) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder locate the Object type section. 
3 From the Type list choose Surface. 
4 Locate the Size and Shape section. 
5 In the Radius text field, type 17.5. 
6 In the Height text field, type 5. 
7 Locate the Position section. In the x text field, type 6. 
8 In the y text field, type 6. 
9 In the z text field, type -5. 
10 Locate the Layers section. 
11 In the table, enter the following settings: 
 
12 Click Build Selected. 
Cylinder 6 (cyl6) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder locate the Object type section. 
3 From the Type list choose Surface. 
4 Locate the Size and Shape section. 
5 In the Radius text field, type 17.5. 
6 In the Height text field, type 5. 
7 Locate the Position section. In the x text field, type 6. 
8 In the y text field, type 6. 
9 In the z text field, type 75. 
10 Locate the Layers section. 
11 In the table, enter the following settings: 




12 Click Build Selected. 
Cylinder 7 (cyl7) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.75. 
4 In the Height text field, type 5. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type -3.723. 
6 In the y text field, type -3.723. 
7 In the z text field, type -5. 
8 Click Build Selected. 
Cylinder 8 (cyl8) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.75. 
4 In the Height text field, type 5. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type -3.723. 
6 In the y text field, type 15.723. 
7 In the z text field, type -5. 
8 Click Build Selected. 
Cylinder 9 (cyl9) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.75. 
4 In the Height text field, type 5. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 15.723. 
6 In the y text field, type 15.723. 
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7 In the z text field, type -5. 
8 Click Build Selected. 
Cylinder 10 (cyl10) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 1.75. 
4 In the Height text field, type 5. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 15.723. 
6 In the y text field, type -3.723. 
7 In the z text field, type -5. 
8 Click Build Selected. 
Copy 6 (copy6) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects cyl7, cyl8, cyl9 and cyl10 only. 
3 Locate the Displacement section. In the z text field, type 80. 
4 Click Build Selected. 
Difference 1 (dif1) 
1 On the Geometry toolbar, click Booleans and Partitions and choose Difference. 
2 In the Objects to add section, select the objects cyl5 and cyl6 only. 
3 In the Objects to subtract section, select the objects cyl7, cyl8, cyl9, cyl10, copy6(1), 
copy6(2), copy6(3) and copy6(4) only. 
4 Click Build Selected. 
Cylinder 11 (cyl11) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 10. 
4 In the Height text field, type 3. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 6. 
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6 In the y text field, type 6. 
7 In the z text field, type -3. 
8 Click Build Selected. 
Cylinder 12 (cyl12) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 10. 
4 In the Height text field, type 3. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 6. 
6 In the y text field, type 6. 
7 In the z text field, type 75. 
8 Click Build Selected. 
Cylinder 13 (cyl13) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 0.875. 
4 In the Height text field, type 3. 
5 Locate the Position section. In the z text field, type -3. 
6 Click Build Selected. 
Cylinder 14 (cyl14) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 0.875. 
4 In the Height text field, type 3. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 4. 
6 In the z text field, type -3. 
7 Click Build Selected. 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
164 
 
Cylinder 15 (cyl15) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 0.875. 
4 In the Height text field, type 3. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 8. 
6 In the z text field, type -3. 
7 Click Build Selected. 
Cylinder 16 (cyl16) 
1 On the Geometry toolbar, click Cylinder. 
2 In the Settings window for Cylinder, locate the Size and Shape section. 
3 In the Radius text field, type 0.875. 
4 In the Height text field, type 3. 
5 Locate the Position section. In the x text field, type 12. 
6 In the z text field, type -3. 
7 Click Build Selected. 
Copy 7 (copy7) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects cyl13, cyl14, cyl15 and cyl16 only. 
3 Locate the Displacement section. In the y text field, type range(4,4,12). 
4 Click Build Selected. 
Copy 8 (copy8) 
1 On the Geometry toolbar, click Transforms and choose Copy. 
2 Select the objects cyl13, cyl14, cyl15, cyl16, copy7(1), copy7(2), copy7(3), copy7(4), 
copy7(5), copy7(6), cpoy7(7), copy7(8), copy7(9), copy7(10), cpoy7(11) and copy7(12) only. 
3 Locate the Displacement section. In the z text field, type78. 
4 Click Build Selected. 
Difference 1 (dif1) 
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1 On the Geometry toolbar, click Booleans and Partitions and choose Difference. 
2 In the Objects to add section, select the objects cyl11 and cyl12 only. 
3 In the Objects to subtract section, select the objects cyl13, cyl14, cyl15, cyl16, copy7(1), 
copy7(2), copy7(3), copy7(4), copy7(5), copy7(6), cpoy7(7), copy7(8), copy7(9), copy7(10), 
cpoy7(11), copy7(12), , copy8(1), copy8(2), copy8(3), copy8(4), copy8(5), copy8(6), cpoy8(7), 
copy8(8), copy8(9), copy8(10), cpoy8(11), copy8(12), cpoy8(13), copy8(14), cpoy8(15) and 
copy8(16) only. 




From the File menu, choose New. 
NEW 
In the New window, click Model Wizard. 
MODEL WIZARD 
1 In the Model Wizard window, click 3D. 
2 In the Select physics tree, select Chemical Species Transport>Chemistry (chem). 
3 Click Add. 
4 In the Select physics tree, select Chemical Species Transport>Transport of Concentrated 
Species (tcs). 
5 Click Add. 
6 In the Number of species text field, type 4. 
7 In the Concentrations table, enter the following settings: 
 
8 In the Select physics tree, select Heat Transfer>Heat Transfer in Porous Media (ht). 
9 Click Add. 
10 In the Select physics tree, select Fluid Flow>Single-Phase Flow>Laminar Flow (spf). 
11 Click Add. 
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
166 
 
12 Click Study. 
13 In the Select study tree, select Preset Studies for Selected Physics Interfaces>Stationary. 
14 Click Done. 
GLOBAL DEFINITIONS  
Parameters 
1 On the Home toolbar, click Parameters. 
2 In the Settings window for Parameters, locate the Parameters section. 
3 In the table, enter the following settings: 
 
Or click Load from File and browse to COMSOL folder and double-click the file parámetros 16 
canales.txt. 
GEOMETRY 1 
1 On the Geometry toolbar click Import. 
2 Locate Import section. Under Filename click Browse. 
3 Browse to the COMSOL folder and double-click the file geometría_16_canales.mphbin. 
4 Click Import. 
CHEMISTRY (CHEM) 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Chemistry (chem). 
2 In the Settings window for Chemistry, locate the Model Inputs section. 
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3 From the T list, choose Temperature (ht). 
4 From the P list, choose Absolute pressure (spf). 
5 Click to expand the Mixture section. From the Mixture list, choose Gas. 
6 Click to expand the Calculate transport properties section. Locate the Calculate Transport 
Properties section. Select the Calculate mixture properties check box. 
Reaction 1 
1 On the Physics toolbar, click Domains and choose Reaction. 
2 In the Settings window for Reaction, locate the Reaction Formula section. 
3 In the Formula text field, type CO2+4H2<=>CH4+2H2O. 
4 Click Apply. 
5 Locate the Reaction Rate section. From the Reaction rate list, choose User defined. 





7 Locate the Rate Constants section. Select the Use Arrhenius expressions check box. 
8 In the Af text field, type 4.5*10^7. 
9 In de nf text field, type 0. 
10 In the Ef text field, type 83000. 
11 Locate the Rate Constants section. Select the Specify equilibrium constant check box. 
12 Locate the Equilibrium Settings section. From the Equilibrium constant list, choose 
Automatic. 
13 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Chemistry (chem). 
14 In the Settings window for Chemistry, locate Model Input, Concentrations section. 
15 In the table, enter the following settings: 




16 In the Settings window for Chemistry, click to expand the CHEMKIN Import for Species 
Property section. 
17 Locate the Thermo input file section. Click Browse. 
18 Browse to the COMSOL folder and double-click the file thermo.txt. 
19 Click Import. 
20 Locate the Transport input file section. Click Browse. 
21 Browse to the COMSOL folder and double-click the file transport.txt. 
22 Click Import. 
TRANSPORT OF CONCENTRATED SPECIES (TCS) 
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Transport of Concentrated 
Species (tcs). 
2 Select Domains 31, 32, 33, 34, 353, 354, 355, 356, 535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716 
only. 
3 In the Settings window for Transport of Concentrated Species, locate the Transport 
Mechanisms section. 
4 Select the Mass transfer in porous media check box. 
Reaction Sources 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Reaction Sources. 
2 Select Domains 31, 32, 33, 34, 353, 354, 355, 356, 535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716 
only. 
3 Locate the Reactions section. Select the Mass transfer to other phases check box. 
4 In the RwCO2 text field, type M_CO2*chem.R_CO2. 
5 In the RwH2 text field, type M_H2*chem.R_H2. 
6 In the RwCH4 text field, type M_CH4*chem.R_CH4. 
7 In the RwH2O text field, type M_H2O*chem.R_H2O. 
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8 Locate the Reacting Volume section. 
9 From the Reacting Volume list, choose Pore Volume. 
Inflow 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Inflow. 
2 Select Boundaries 113, 121, 129, 137, 1985, 1993, 2001, 2009, 3233, 3241, 3249, 3257, 4457, 
4465, 4473 and 4481 only. 
3 Locate Inflow section. From the Mixture specifications list, choose Mole fractions. 
4 In the X0,wH2 text field, type 0.8 
5 In the X0,wCH4 text field, type 0 
6 In the X0,wH2O text field, type 0 
Outflow 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs), and choose 
Outflow. 
2 Select Boundaries 118, 126, 134, 142, 1990, 1998, 2006, 2014, 3238, 3246, 3254, 3262, 4462, 
4470, 4478 and 4486 only. 
Porous Media Transport Properties 1 
1 In the Model Builder window, right click Transport of Concentrated Species (tcs) node, and 
choose Porous Media Transport Properties. 
2 Select Domains 31, 32, 33, 34, 353, 354, 355, 356, 535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716 
only. 
3 In the Settings window for Porous Media Transport Properties, locate the Model Input 
section. 
4 From the T list, choose Temperature (ht). 
5 From the pA list, choose Absolute pressure (spf). 
6 Locate Matrix Properties section. 
7 In the ϵp text field, type 0.352. 
8 Locate the Density section. 
9 From the MwCO2 list, choose Molar mass (chem/CO2). 
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10 From the MwH2 list, choose Molar mass (chem/H2). 
11 From the MwCH4 list, choose Molar mass (chem/CH4). 
12 From the MwH2O list, choose Molar mass (chem/H2O). 
13 Locate the Convection section. 
14 From the u list, choose Velocity field (spf). 
15 Locate the diffusion section. 
16 In the Dik table, enter the following settings: 
 
17 From the Effective diffusivity model list, choose No correction. 
Porous Medium 1 
1 In the Model Builder window, expand the Component 2 (comp2)> Heat Transfer in Porous 
Media (ht) node, then click Porous Medium 1. 
2 In the Settings window for Porous Medium, locate the Model Input section. 
3 From the pA list, choose Absolute pressure (spf). 
4 From the u list, choose Velocity field (spf). 
5 Locate the Heat Conduction, Fluid section. 
6 From the k list, choose Thermal conductivity (chem). 
7 Locate the Thermodynamics, Fluid section. 
8 From the Fluid type list, choose Ideal gas. 
9 From the Gas constant type list, choose Mean molar mass. 
10 From the Mn list, choose Mean molar mass (chem). 
11 From the Cp list, choose Mass-averaged mixture specific heat (chem). 
12 Locate the Immobile Solids section. In the θp text field, type 0.648. 
13 Locate the Heat Conduction, Porous Matrix section. 
14 From the kp list, choose User Defined. 
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15 In the kp text field, type 27. 
16 Locate the Thermodynamics, Porous Matrix section. 
17 From the Density list, choose User Defined. 
18 In the ρp text field, type 880. 
19 From the Specific heat capacity list, choose User Defined. 
20 In the Cp,p text field, type 500. 
Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, under Heat Transfer in Porous Media (ht) node click Initial 
Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Override and Contribution section. 
3 In the T text field, type T_in. 
Solid 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Solid. 
2 Select All domains and Remove from Selection the Domains 31, 32, 33, 34, 353, 354, 355, 356, 
535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716 only. 
3 Locate the Heat Conduction, Solid section. 
4 From the Thermal conductivity list, choose User defined. 
5 In the k text field, type 16.3. 
6 Locate the Thermodynamics, Solid section. 
7 From the Density list, choose User defined. 
8 In the ρ text flied, type 7960. 
9 From the Heat capacity at constant pressure list, choose User defined. 
10 In the Cp text flied, type 502. 
Heat Source 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Heat 
Source. 
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2 Select Domain 31, 32, 33, 34, 353, 354, 355, 356, 535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716  
only. 
3 Locate Heat Source section. 
4 From the General Source list, choose Heat Source of reactions (chem). 
Heat Source 2 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose Heat 
Source. 
2 Select All domains and Remove from Selection the Domains 1, 2, 3, 4, 5, 6, 31, 32, 33, 34, 353, 
354, 355, 356, 507, 508, 509, 510, 535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716 only. 
You can do that with the help of the Select Box and Deselect Box icons. 
3 Locate Heat Source section. 
4 In the Q0 text field, type (T_coolant-T)*U*A_vol. 
Temperature 1 
1 In the Model Builder window, right click Heat Transfer in Porous Media (ht), and choose 
Temperature. 
2 Select Boundaries 44-57, 60-74, 77-91, 94-108, 111-117, 119-125, … 
     
You can do that with the help of the Select Box and Deselect Box icons. 
3 Locate Temperature section. 
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4 In the T0 text field, type T_in. 
LAMINAR FLOW (SPF)  
1 In the Model Builder window, under Component 1 (comp1) click Laminar Flow (spf). 
2 Select Domains 31, 32, 33, 34, 353, 354, 355, 356, 535, 536, 537, 538, 713, 714, 715 and 716  
only. 
3 Locate the Physical Model section. 
4 From the Compressibility list, choose Compressible Flow (Ma<0.3). 
Fluid Properties 1 
1 In the Model Builder window, expand the Laminar Flow (spf) node, then click Fluid Properties 
1. 
2 In the Settings window for Fluid Properties, locate the Fluid Properties section. 
3 From the ρ list, choose Density (chem). 
4 From the μ list, choose Dynamic viscosity (chem). 
Initial Values 1 
1 In the Model Builder window, under Laminar Flow (spf) node, click Initial Values 1. 
2 In the Settings window for Initial Values, locate the Initial Values section. 
3 In the u table, enter the following settings: 
 
4 In the p text field, type p_in. 
Inlet 1 
1 In the Model Builder window, right click Laminar Flow (spf), and choose Inlet. 
2 Select Boundaries 113, 121, 129, 137, 1985, 1993, 2001, 2009, 3233, 3241, 3249, 3257, 4457, 
4465, 4473 and 4481 only. 
3 In the Settings window for Inlet, locate the Velocity section. 
4 In the U0 text field, type v_av. 
Outlet 1 
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1 In the Model Builder window, right click Laminar Flow (spf), and choose Outlet. 
2 Select Boundaries 118, 126, 134, 142, 1990, 1998, 2006, 2014, 3238, 3246, 3254, 3262, 4462, 
4470, 4478 and 4486 only. 
3 In the Settings window for Outlet, locate the Pressure Conditions section. 
4 In the p0 text field, type p_in. 
5 Select the Normal flow check box. 
STUDY 1 
1 In the Model Builder window, under Study 1, right click Solver Configuration, and choose 
Show Default Solver. 
2 Expand Solution 1 node, right click Stationary Solver 1 and choose Fully Coupled. 
3 In the Settings window for Fully Coupled, locate the General section. 
4 From the Linear Solver list, choose Direct. 
5 In the Settings window for Direct, from the Solver list, choose PARDISO. 
6 On the Study toolbar, click Compute. 
RESULTS 
Delete all the results that appeared automatically. 
CO2 Molar fraction 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type CO2 Molar fraction in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 Locate Number Format section. Select the Manual color legend check box. 
5 In the Precision text field, type 6. 
6 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Surface. 
7 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
8 In the Expression text field, type tcs.x_wCO2. 
9 On the CO2 Molar fraction toolbar, click Plot. 
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H2 Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type H2 Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand H2 Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wH2. 
6 On the H2 Molar fraction toolbar, click Plot. 
CH4 Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type CH4 Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand CH4 Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wCH4. 
6 On the CH4 Molar fraction toolbar, click Plot. 
H2O Molar fraction 
1 In the Model Builder, under Results, right click CO2 Molar fraction, and choose Duplicate. 
2 In the Label text field, type H2O Molar fraction. 
3 In the Model Builder, expand H2O Molar fraction node, then click Surface 1. 
4 In the Settings window for Surface 1, locate the Expression section. 
5 In the Expression text field, type tcs.x_wH2O. 
6 On the H2O Molar fraction toolbar, click Plot. 
Temperature 
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1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type Temperature in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 In the Model Builder, under Results, right click Temperature, and choose Slice. 
5 In the Settings window for Slice 1, locate the Expression section. 
6 In the Expression text field, type T. 
7 Locate Plane Data section. 
8 In the Planes text field, type 1. 
9 Select the Interactive check box. 
10 In the Shift text field, type -0.006 
11 On the Temperature toolbar, click Plot. 
Velocity 
1 In the Results toolbar, click 3D Plot Group. 
2 In the Settings window for 3D Plot Group, type Velocity in the Label text field. 
3 Locate the Color Legend section. Select the Show maximum and minimum values check box. 
4 In the Model Builder, under Results, right click Velocity, and choose Slice. 
5 In the Settings window for Slice 1, locate the Expression section. 
6 In the Expression text field, type spf.U. 
7 Locate Plane Data section. 
8 In the Planes text field, type 1. 
9 Select the Interactive check box. 
10 In the Shift text field, type -0.006 
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ANEXO 2. RESULTADOS OBTENIDOS EN LOS ENSAYOS 
EXPERIMENTALES 
 
Valores de conversión de CO2 con el tiempo obtenidos en los ensayos realizados en cada punto 
de análisis mediante GC/MS. 
ENSAYOS REALIZADOS EN EL REACTOR DE MONOCAL 




1 2 3 4 5 6 7 8 
MC-1 60 69,2 70,5 74,1 75,4 75,8 75,7 74,9 74,6 73,8 
MC-2 80 80,5 87,2 92,4 91,1 92,8 93,7 93,1 89,5 90,0 
MC-3 100 78,4 88,1 88,8 89,9 88,6 82,7 75,9 69,2 82,7 
MC-4 120 75,4 77,8 77,2 75,2 68,1 64,7 59,3 55,4 69,1 
*V.E.: velocidad espacial, NL.g-1.h-1 
 
Resultados obtenidos a 15 bar, 80 NL.g-1.h-1, H2/CO2=4 variando la temperatura del proceso 
Ensayo T, °C 
Tiempo, horas 
Media 
1 2 3 4 5 6 7 8 
MC-5 200 64,2 66,8 67,5 68,3 72,1 70,4 69,9 70,8 68,8 
MC-6 250 78,9 82,6 83,3 82,7 82,9 82,4 82,7 82,5 82,3 
MC-7 300 96,5 97,8 97,9 98,8 98,7 97,7 96,7 96,1 97,5 
MC-8 350 95,9 96,3 96,7 96 96,3 96,4 95,8 95,5 96,1 
MC-9 400 95,1 95,6 95,7 95,7 95,6 95,5 95,7 95,5 95,6 
 
Resultados obtenidos a 300°C, 80 NL.g-1.h-1, H2/CO2=4 variando la presión del proceso 
Ensayo P, bar 
Tiempo, horas 
Media 
1 2 3 4 5 6 7 8 
MC-10 5 72,8 75,1 74,8 75,6 75,8 75,1 75,2 75,3 75,0 
MC-11 10 82,6 88,8 90,4 92,3 92 91,9 91,6 90,1 90,0 
MC-12 15 97,1 97,6 97,9 97,4 97,7 97,6 97,6 97,4 97,5 
MC-13 20 97,3 97,6 97,8 97,8 97,6 97,6 97,3 97,3 97,5 
MC-14 25 97,7 97,9 98 98 97,9 97,8 97,8 97,6 97,8 




ENSAYOS REALIZADOS EN EL REACTOR DE LECHO FIJO 
Resultados obtenidos a 15 bar, 80 NL.g-1.h-1, H2/CO2=4 variando la temperatura del proceso 
Ensayo T, °C 
Tiempo, horas 
Media 
1 2 3 4 5 6 7 8 
LF-1 
200 55,6 55,8 56,4 57,3 56,8 56,6 56,4 56,7 56,5 
LF-2 
250 65,3 65,5 65,7 65,8 65,6 65,7 65,8 65,8 65,7 
LF-3 
300 73,4 75,8 75,8 75,9 75,6 75,6 75,7 75,5 75,4 
LF-4 
350 80,4 81,2 82,5 82,3 82,1 82,3 82,1 82 81,9 
LF-5 
400 83 83,3 83,6 83,4 83,4 83,2 83,5 82,5 83,2 
 
Resultados obtenidos a 300°C, 80 NL.g-1.h-1, H2/CO2=4 variando la presión del proceso 
Ensayo P, bar 
Tiempo, horas 
Media 
1 2 3 4 5 6 7 8 
LF-6 
5 55,6 58,8 58,6 58,6 58,7 58,9 57,9 58,1 58,2 
LF-7 
10 61,1 63,6 62,1 61,5 62,8 62,8 62,7 62,1 62,3 
LF-8 
15 74,9 77,7 76,2 76,3 74,2 75,5 74,8 73,4 75,4 
LF-9 
20 81,7 87,5 87,3 87,4 87 84,3 86,7 87,2 86,1 
LF-10 
25 90,8 93,5 91 91,6 90,2 90,8 91,1 89,9 91,1 
 
ENSAYO REALIZADO EN EL REACTOR DE 16 MILICANALES 




1 2 3 4 5 6 7 8 
1  
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ANEXO 3. ARTÍCULOS Y PATENTES PUBLICADOS 
ASOCIADOS CON EL PRESENTE TRABAJO. 
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ANEXO 4. PONENCIAS Y ASISTENCIAS A CONGRESOS 
O JORNADAS. 
 
- Seminario COMSOL Modelado multifísico - modelos basados en ecuaciones y 
optimización. Bilbao. Junio 2016. 
- Feria Internacional de Energía y Medio Ambiente GENERA - Madrid. Presentación 
proyecto RENOVAGAS “PROCESO DE GENERACIÓN DE GAS NATURAL 
RENOVABLE”. J. Rubio, P. Cortés, M.T. Escudero, P. Icarán, J.A, Lana, R. Navarro, 
S. Pérez and M. Sánchez. Junio 2016. 
- Asistencia jornada “Aportando valor al CO2”. Tarragona. Mayo 2017. 
- Asistencia a jornada “Cálculo de costes y proyecciones financieras para 
tecnólogos”. Derio. Julio 2017. 
- Asistencia y presentación de poster en el World Congress of Chemical 
Engineering (WCCE) – Barcelona. New millireactor for exothemic reactions. 
Octubre 2017. 
- Seminario COMSOL. Modelado multifísico. Bilbao. Noviembre 2017. 
- Asistencia a Congreso EHEC con la presentación de un poster “Modelling of a 
milli-structured reactor for PtG application”. Málaga. Marzo 2018. 
- Ponencia Intensificación de procesos en síntesis química en Taller de Química 
Sostenible. San Sebastián. Abril 2018. 
- Presentación oral en la jornada organizada por la PTECO2, Usos y transformación 
del CO2: del laboratorio a la empresa. Madrid. Junio 2018. 
- Asistencia al CCESC -4th International Symposium on Catalysis for Clean Energy 
and Sustainable Chemistry. Bilbao. Julio 2018. 
- Asistencia al Workshop Membrane Development and Membrane Reactors. San 
Sebastián. Julio 2018. 
- Ponencia oral: “Minireactor catalítico para la conversión de CO2: Desarrollo y 
aplicaciones” en la jornada Desarrollo de membranas e intensificación de 
procesos. San Sebastián. Diciembre 2018. 
- Asistencia y presentación póster Milistructured reactor for continuous 
production of 2,3-butanediol en el congreso International Congress on Chemical 
Engineering - ANQUE-ICCE-CIBIQ. Santander. Junio 2019. 
- Asistencia y ponencia oral en la jornada organizada por la PTECO2 “Aportando 
valor al CO2”. Proyecto CO2Fokus: Síntesis Directa de DME a partir de CO2. 
Móstoles. Octubre 2019. 
  





MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
185 
 
ANEXO 5. CURRICULUM VITAE. 
 
SUSANA PÉREZ GIL. Licenciada en Ciencias Químicas por la Universidad del País Vasco 
en 1996. Trabaja en Tecnalia Research and Innovation desde 1999 donde ha 
desarrollado su actividad en el desarrollo de prototipos, reactores para la intensificación 
de procesos, síntesis química (térmica y catalítica), procesos químicos, diseño de 
procesos para el tratamiento de efluentes gaseosos, tecnologías de 
tratamiento/limpieza de gases, tecnologías de tratamiento de biomasa (gasificación y 
pirólisis), reactores estructurados, tecnologías y procesos para la valorización de CO2 y 
tecnologías y procesos para la producción de H2. Durante el 2007, representa la 
secretaría técnica de la Plataforma Tecnológica Española de la Biomasa. En 2009 realiza 
el Master en Ingeniería de Procesos Químicos y Desarrollo Sostenible de la Universidad 
del País Vasco, master previo a la realización del Doctorado. Es miembro de la 
Plataforma tecnológica española de la biomasa (BIOPLAT) y de la Asociación Española 
del Hidrógeno (AeH2). Actualmente trabaja en la Plataforma de Química Sostenible de 
la División de Energía y Medioambiente de TECNALIA, especializándose en el campo de 
microreactores aplicados a síntesis química y valorización de CO2. Desde el año 2010 ha 
participado en proyectos de investigación relacionados con la fabricación de 
catalizadores estructurados y en el diseño y construcción de reactores catalíticos 
basados en la tecnología de microcanales y de membrana. Actualmente, también está 
participando en proyectos de tratamiento de aguas mediante procesos electroquímicos 
y/o de filtración (ultra-nano filtración) para la recuperación de compuestos de alto valor 
añadido. 
Ha publicado 15 artículos, un capítulo en el libro “Advances in Power Engineering. 
SECTION II. Advances in renewable energy-based thermal technologies” (ISBN-10: 
1138705853), 2 patentes y ha participado en numerosos congresos y jornadas. Es, 
además, evaluadora de artículos en la revista de ingeniería DYNA. 
Asimismo, ha participado en más de 40 proyectos de investigación, tanto nacionales 
como internacionales, siendo los más destacables los siguientes: 
- Proyecto Europeo CO2Fokus: CO2 utilisation focused on market relevant 
dimethyl ether production, via 3D printed reactor- and solid oxide cell based 
technologies.  
- Proyecto Hazitek estratégico LOWCO2: Investigación y desarrollo de tecnologías 
innovadoras y competitivas de captura y valorización de CO2 industrial.  
- Proyecto Nacional RENOVAGAS: Proceso de generación de gas natural 
renovable.  
MODELIZACIÓN DE UN REACTOR DE METANACIÓN PARA LA GENERACIÓN DE METANO SINTÉTICO 
186 
- Proyecto Hazitek FASTNANO: Fabricación avanzada sostenible de materiales y 
componentes multifuncionales nano. 
- Proyecto Europeo DEMCAMER: DEsign and Manufacturing of CAtalytic 
Membrane Reactors by developing new nano-architectured catalytic and 
selective membrane materials. 
- Proyecto Nacional BEYONDWASTE: Obtención de nanocelulosa a partir de 
derivados de residuos de depuradoras. 
- Proyecto Nacional SPHERA: Soluciones para la producción de Hidrogeno 
Energético y Reconversión asociada. 
- Proyecto Hazitek estratégico RECYGAS: Valorización material de residuos sólidos 
urbanos mediante producción de gas de síntesis reciclado. 
- Proyecto Elkartek MALTA: Mini-reactores para la generación de productos de 
alto valor añadido. 
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